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TERMINOLOGIA 
- Ou gás residual; é a parcela do gás natural que n~o 
foi liquefeita. Normalmente é urna mistura de hidro-
carbonetos com predominância de metano e etano. 
É o gás natural antes de ser processado. 
- É o óleo de absorçao antes de entrar em contato com 
o gás que será absorvido. 
É o óleo de absorçao após o processo de absorçao do 
gás natural. 
- É o teor percentual de hidrocarbonetos do gás natu-
ral com três ou mais átomos de carbono. 
- Refere-se à torre absorvedora da unidade, que tem 
corno sigla oficial: Torre-20401. O 204 é o número 
da unidade de processo e o 01 é o número da torre. 
Nos desenhos aparece resumido corno Torre-21 e nas 
simulações aparece corno Torre201. Esta terminologia 
é seguida para os demais equipamentos da unidade de 
processo. 
i:i.i 
RESUMO 
O objetivo deste trabalho é montar uma simulaç!o que re-
produza as condições operacionais da Unidade 
Gás Natural, utilizando-a para otimizar energ 
Processamento 
camente o 
so em uma etapa posterior. Foi. utilizado o simulador comercial 
HYSIM (versão l. 5, maio de 1991) da Hyprotech Ltd, em um 
computador modelo 386, 640 KB de memória RAM. A unidade simulada 
pertence à PETROBRÁS (Petróleo Brasileiro S. montada na 
cidade de Aracaju, Estado de Sergipe, BrasiL A unidade uti o 
processo de absorção refrigerada e para ela e sendo feito um 
estudo de otimização energética, estudo e que passa pela 
ção do peso molecular do óleo de absorção. A simulação foi monta-
da em um único arquivo, simulando 48 equipame e 16 
da unidade. Para adaptar os tipos de pelo 
mulador comercial à realidade dos equipamentos da unidade, foram 
criados mais 5 equipamentos além das operações : aj r e 
elos, divisões de fluxo, misturadores de fluxo e operações ~sET". 
A simulação totalizou 84 operações e 116 correntes de fluxo e e-· 
nergia. Foi então desenvolvida uma metodologia 
plantas reais utilizando-se um simulador 
simulaçi'lo 
Para se aproximar ao máximo das posições reais de 
das torres e do perfil de composição nas bandejas das torres, in-
troduziu-se as eficiências dos estágios s, a partir de uma 
metodologia , desenvolvida neste trabalho, tem o seu ini o 
na eLiciência global da torre, utilizando as corre ernpiri-
cas de O'Connell. Em um processo iterativo no simulador, ajusta-
se as eficiências globais das torres, depois trata-se cada e 
gio teórico como se Losse uma torre e repete-se o processo itera-
tivo, achando as eficiências cada pseudo- . Assume-se a e-
ficiência de cada uma delas como sendo a eficiência do prato 
central que a compõe. Traça-se uma curva de 
estágios reais, determinando as demais efi 
i v 
ciências 
Repete-·se o 
processo iterativo no simulador, até que a 
ceira casa decimal das eficiências, Foram 1 
quanto à eficiência, a partir 
açao s a na ter-
bandejas 
vapor, obtidas de maneira iterativa com o simulador. 
Os resultados encontrados mostram diferenças médias em 
relaçao aos dados coletados em teste de corri na unidade : 
l,52C para temperaturas de termopares, 4,0 
medidas com termômetros bimetálicos, 0,4 Kgf/cm2 
ternperatura5 
2,41 para vazões, 0,004 para as frações molares de gases e 0,009 
para as de liquidos, o que foi considerado muito bom. Passou-se 
entao a conBiderar esta estrutura de simulaçao lizando as cor-
relações de Peng-Robinson, como a base para as demais simulações 
de otimizaçao energética do processo. Outra5 simulações foram 
feitas com as condições do projeto e utilizando também as corre-
lações de Chao-Seader (utilizadas na época do projeto), para com-
pará-las e identificar causas dos desvios operacionais em relaçi'!o 
ao projeto. 
O próximo passo do trabalho foi a 
PINCH de integraçao energética das correntes do 
da tecnologia 
nroresso, a qual 
demonstrou a possibilidade de economizar 
térmica do sistema. Novas simulações foram 
1 4 % da energia 
tas alterando o 
"lay-out" do processo e com alternativas de otimização das 
de destilaçao e do forno. Chegou·-se a uma possibilidade de se re-
duzir em 141 a energia térmica e de reduzir a potência 
da5 bombas em 44,2 Hp. Fazendo-se alterações no forno es econo-
mia pode chegar a 22,4% na ene.cgia t6rmicZl e 
cia ab5orvida nas bombas. 
47 r .5 l!p nZ! 
Historicamente, o processo de absorção gám natural u-
tilizava óleos de absorção com pe5o molecular na Íaixa de 200 a 
230 g/gmol, antes da década de 50. com o desenvolvimento tecnoló-
gico pa5sou-se a utilizar óleos de peso molecular cada vez menor. 
Em 1962 uma empresa dos Estados Unidos instalou em Catú, Estado 
v 
da Bahia, a primeira Unidade de Processamento de 
Brasil, a qual utilizava o processo de 
Natural 
gerada a 
propano e com óleo de peso molecular de 144 g/gmol. Porém, 
processo já era considerado ultrapassado no mundo e as unidades 
antigas estavam sendo adaptadas para trabalhar com óleo so 
molecular entre 120 e 140 g/gmol. 
Em 1986, iniciou-se um estudo prático de redução do 
molecular do óleo, estudo este que foi desenvolvido na unidade de 
processamento de gás natural de Atalaia (UPGN-Ata), locali na 
cidade de Aracaju. Esta redução foi lenta e chegando-se 
a um peso molecular de 118 g /gmol, após anos de experiê '""-,"'" 
e algumas alterações em equipamentos. Esta redução levou a uma 
redução no consumo de gás combustivel e à auto-suficiência na re-
posição do inventário do óleo de absorção. molecular 
foi dado corno o limite operacional, para o " out" u-
nidade. Então resolveu-se estudar neste trabalho, a possibilidade 
de se reduzir o peso molecular do óleo, a ponto de se eliminar 
a torre desbutanizadora e uti zar o C5+ (g na natural) como 
óleo de absorção. 
Outras simulações foram desenvolvidas a unidade 
rando com óleo de peso molecular de ,9 g/gmol e 81,5 g/gmol, 
mas sem alterar a eficiência do forno original. A 
senta uma possibilidade de se reduzir em 30,?% a energia térmica 
e em 160,6 Hp a potência absorvida das bombas e compressores e 
e em 30 Hp a dos ventiladores (aproximadamente 5,8% de redução na 
energia elétrica) . A segunda :ümulaçi"io reduz 1% a energia tér-
mica, mas aumenta 1154 Hp a potência das bombas e compressores e 
30 Hp nos ventiladores (aproximadamente um aumento de 34,4% na e-
nergia elétrica) . 
Palavras chave: Gás Natural, Absorçao refrig Simulaçao 
unidade de processo, Eficiência de eBtágio real, 
Óleo de absorçao. 
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CAPÍTULO I 
O gás natural é uma fonte energética em ascensao no mundo 
e ele apresenta grande vantagem em relação aos combustiveis 
quidos, principalmente em termos de poluição ambientaL é 
constituido normalmente de hidrocarbonetos parafinicos e peque-
na quantidade de contaminantes. Apesar do gás natural ser 
em outros paises como combustivel a mais de 150 anos, no Brasil, 
somente de 40 anos para cá é que ele tem sido lizado. Além de 
excelente combustivel, ele tem várias aplicações na indústria 
troquimica e quimica como matéria prima. Entre elas se de a 
produção de amonia, uréia e metanol. O processamento do g natu-
ral têm dois objetivos: tratamento para impurezas e 
fracionamento da mistura, obtendo várias correntes de produtos. 
Existem vários processos para tratamento e 
natural, porém, até 1987 o Brasil só uti 
sorçlo em suas unidades. O processamento de g 
onamento do gás 
processos de 
no Brasil é muito 
recente, nossa primeira unidade entrou em em 1962, com 
tecnologia ultrapassada que uma empresa dos Estados Unidos intro-
duziu aqui. Durante 25 anos o Brasil parou na tecnologia de 
cessamento de gás natural, apesar de na década 80 ter aumenta-
do muito o número de unidades. O Brasil ni!!o é um grande produtor 
de gás natural, nem possui grandes reservas, o 
ficar o atraso tecnológico de décadas, em re-'"'v"'v 
l'\mérica Latina. 
ajuda a justi-
ao mundo e a 
Como é inviável a substituiçi!!o das unidades por unidades 
mais modernas, resta a tarefa de otimi eticamente 
ra minorar os efeitos do atraso tecnológico no custo dos produtos 
finais. A unidade de processamento de gás natural de Atalaia, 
calizada na cidade de Aracaju no Estado de Sergipe, foi a primei-
l 
ra unidade projetada pela Petrobrás e 
simulada neste trabalho, buscando-se a sua otimiz energ ca. 
O trabalho passa por diversas etapas de simulaçao: 
1- O simulador· utiliza operações que representam de maneira sim-
plificada e padronizada os equipamentos de uma unidade. Logo, 
necessário utilizar de criatividade para se montar um conjunto 
destas operações que reproduzisse da melhor maneira os equipamen-
tos reais da unidade, assim como lançar mao operações de us-
te e de reciclo, as quais auxiliam no processo iterativo de con-
vergência da simulaçao. Foi necessário identificar os locais do 
.fluxograma, onde seriam colocadas estaB operações. As simulações 
deveriam .funcionar como se .fosse o inicio de .funcionamento 
da unidade, ocaBiao onde não se conhece as correntes de e 
tem-se que considerá-las nulas, até se atingir a estabilidade. 
simulação para reproduzir o projeto da unidade, utilizando as 
correlações de Chao-Seader (utilizada no projeto) e as de Peng-
Robinson. Esta simulaçao têm o objetivo as causas 
dos desvios da unidade em relação ao projeto e comparar as duas 
correlações. 
3- Escolhida qual das duas correlações melhor o com-
portarnento da unidade, simula-se a unidade se reproduzir 
os dados coletados em um teste de corrida em fevereiro de 1 
Para tanto, desenvolveu-se uma metodologia nas corre 
ções de O'Connell (eficiência global de torres), para terminar 
as e.ficiências dos pratos reais das torres unidade. 
4- Aplicação da tecnologia PlNCH para integração energética <:los 
permutadores de calor, otimização das torres 
5- l\ otimizaçao energética da unidade através 
molecular do óleo de absorção, a qual teve i 
e do forno. 
reduçao do peso 
cio em um trabalho 
experimental na unidade, no meado da década 80, reduzindo o 
peso molecular de 144 para 118 g/grnol ao longo anos de 
çao da unidade, com reduçao de gás combustivel. Esta reduçao sa 
chegar ao peso molecular do c5+ (aproximadamente 73 g/gmol), uti-
lizá-lo corno o óleo de absorçao e eliminar a torre desbutaniz 
ra do processo, ou utilizá-la para .fracionar o GLP em dois novos 
produtos: propano e butanos. 
ÍTUL II 
NATURAL 
II. 1 COMPOSIÇÃO DO NATURAL 
natural é uma mi 
impurezas: nitrogênio (N2l, di 
g sulHdrico (H2Sl (Beggs, 1 
1990); mercúrio (Hg) (Bing 
de 
de 
) : 
1990). 
co e/ou 
de H')S/m3 
dióxido de carbono sao g 
5.7mg k . de g natural), o g natural 
tos e 
) I 
(Katz 
cantes 
sa a ser 
Lee, 
g 
de 
derado um g azedo ou ácido anel Lee, 19 ). Antes 
consumido como combustivel ou f o g 
ser tratado, ou em outros termos, 
geralmente ocorrem no g me 
no, butanos, e pequenas quantidades 
hidrocarbonetos mais é 
derado como uma mistura de 
do, onalmente, ocorre a 
c os ( gs, 1 ) , 
A g 
racteri cas do res 
nas i 
zido por um certo 
dois vasos s s que 
and Lee, 1990). 
3 
tem 
tos 
c os, contu-· 
IL2 SIE'ICAÇÃO DO NATURAL 
Beg (1991) c a o 
g as a do, g 
da. As composi 
ado dos campos 
II.l e na 
úmido, g seco 
ti picas de três 
de produçilo da 
gura II. 1, 
g 
e g 
a s 
em 
e de um g asso-
est&o na 
T la II.l - Composi 
(Beggs, 1 
molar (l)tipica de um g 
) e manual da 
UPGN-Atalaia. 
de gases 
ado úmido seco c• o 
---·~-------------
Metano 27, f 97 r 17 80, 
Etano 16,34 5 
' 
1,89 11,01 
Propano 29,18 4,71 O, 4, 
Iso-butano 5,37 2,03 0,13 1, 
N-butano 17,18 2, 0,12 1,25 
Iso-pentano 2,18 1,80 0,07 O, 43 
N-pentano 1, 1,61 0,05 0,2.5 
Hexanos 0,47 2,60 0,04 o, 43 
04 19 o 24 
dP 80 
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r4 
o 60 H 
40 - Gás Se 
20 
o 
m Çj p i n i ll 
e t r 3 3 
t a o o b o I' 
a n p u o 
n o a b t p ll 
o n u a e t 
o t ll ll a 
" 
o t n 
n ll o 
o ll 
o 
gura I I. 1 -
de g es. 
seco - O fluido ste como g 
como nos sistemas de superfi e. o único 
seco é a . A figura II.2 mostra o 
seco. 
5 
ado 
h 
e 
X 
a 
o 
3 
2 
p 
t 
a 
ll 
o 
a 
+ 
(%) dos 
no res 
de 
ao g 
um g 
o 
./'_ ............. _..,_ l 
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' ' R ' ' I 
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R 
[} 2 
GÁS 
TEMPEii!RTUii!R 
Figura II.2 - Diagrama de fase de g seco. 
Gás úmido - o fluido ini almente ste como 
servatório e permanece neste estado ao longo de l de 
pressão, porém condensa nas instalações 
cesso de separação devido à de . A II.3 
mestra o diagrama de deste tipo de g 
6 
POJITO 
CRÍTICO ~----"' 1 
p 
R 
E 
5 
s 
Ã 
o 
' 
' 
2 
GÁS 
TEMPEii!RTU!i!FI 
gura IL3 - Di 
Gás de condensação re 
nas condições i ni c i aif; do r e 
temperatura do reservatório a 
formando liquido no reserva 
no stema de cie. A 
deste tipo de g 
Os números 1,2 e 3 
as s do re 
de fase do g 
- o te como g 
o. com a queda da ssi'io na 
curva de ponto de orvalho é cruzada 
o. o também 
IL4 mostra o 
nas 
á medida o mesmo 
7 
se formar· 
de f'ase 
PONTO 
CRÍTICO 1 
p \, 
R 
E 
s 
' < 5 \ 
"' A 
[] 2 
-~ 
_.- "' 
3 
TEMP!ii:~ATU!ii!FI 
Figura I I. 4 ~ Di 
r e 
de e do 
Gás associado - Muitos reservatórios 
está em equilibrio com uma capa de g , estando 
de bolha. Ao ser submetido a uma queda de 
produção, os componentes do g di 
\ 
I 
i 
' GAS 
tem onde o 
o óleo no 
no 
ponto 
de 
o se desprendem 
gerando uma í"ase gasosa na superíicie. A I I. 5 mostra os 
diagramas de .fase do gás, do liquido e da mistura des no re-
servatório. 
p 
R 
E 
5 
5 
Fl 
[J 
' ' GAS DO RESERVATORIO FLUIDO DO 
P. CRÍTIC~ RESERVATÓRIO 
DO GÁS __.._.--.::::>"""'=:"-!..__ ./ • 
. CRITICO 
TEMPERRTUI'!R 
Figura II.5 - Diagrama da 
ao 
LÍQUIDO DO RESERVATÓRIO 
... 
----~PONTq CRÍTICO 
I 
I 
I 
I 
I 
' 
I 
I 
I 
a do g 
/DO LIQUIDO 
ado 
II.3 USO DO GÁS NATURAL 
o g natural tem utilizado como 1 a 
de 150 anos (Beggs, 1 1), porém só recentemente a grande 
proporcionou um 
produç~o. A principal 
dada de armazenamento e 
desenvolvimento reservas e da 
para a gx'ande 
se 
com os combusti veis liquiclos. O de"'"rmn e 
compressores grandes e ss s ado à 
tecnologia de armazenamento em 
terrálneas naturais (Katz and Lee, 1990) 
os e em cave.rnas sul;-· 
da 
mais 
polui 
e 
e do consumo, por se de um combu5 
ente no aproveitamento ela en 
desenvolvime 
ca do5 Estados Unidos 
é mostrado 
(Beggs, 1991) em 1920 
1 de 
.i 
o g 
c e 
na tu~ 
ral participava com 
participaçâo já era 
menos de 4% na z e em 19 sua 
ele 18% e em 1980 
do consumo total ele energia 
média do gás natural na 
daquele 
ma z e 
chegou a 
No 
c a 
f a 
é de 20%. 
·demanda proporcionou o aumento elos de venda do 
o 
tural. Quando o g era queimado nas tochas de 
com 3 
aumento 
na--
dos Estados Unidos após a do o, o pouco g ven-
dido localmente chegava a 
cos, medidos na condiçâo 
de US$0. 
de 
1 
Por 
volta de 1970 este 
US$0.90/MSCF, chegando 
ngiu US$0.17/MSCF e em 1980 ou os 
em certas a 
ndendo da utilizaçao a ao g , os 
US$1.37 e US$3.34/MSCF. 
Nos Es taclos Uni elos, como em outros 
1, 
entre 
VBrno goroso, a demanda de g como combus 1 aumenta 
muito nesta es do ano, devido à 
combustiveis liquidos. Para i 
r·;,nu"s diálmetros e 
dos campos de produçâo 
problema de demanda 
os 
com as es 
redes de gasoduto, sou·· se a se instalar 
gás natural e tanques de es em a 
-250 2F e, mais recentemente, estocado e 
tanques isolados a pressâo c a 
g as de e s 
s 
de 
os g 
levar o 
ano e 
ele 
centros s (Nelson, 1969). 
lO 
1 
as 
em torno de 
em enormes 
Além do seu uso como combus ' o g 
zado como matéria prima nas troquimicas, 
obtençao de amOnia, uréia, metanol e eteno. O g 1 
pode ser parcialmente queimado ou a nos de 
no, ou gerar monóxido de carbono e hidrogênio. O 
uti zado em indóstrias de borracha e 1956 o g 
de carbono no nos a maior .fonte de prodw;ao 
produçao de monóxido de e hidrogênio 
Estados 
é 
ntese de g e outros me til, 
1 e amil alcool; ace ti ace 
tona, etil cetona (Nelson, 19 ) . 
no é 
era 
Unidos. A 
1, bu·· 
, me 1 ce 
Outra crescente como 
combustive1 automotivo, o tec-
nologia para armazenamento os de 
f devido ao pouco e 
II.4 OCORRÊNCIA DO NATURAL 
As reservas mundi s de g n cres recente-
mente, porém em alguns que pri nte de:"Hl o 
de g natural, este comportamento é inverso: com a 
das reservas e g17ande A 11.2 mostra a 
c:ela dos Estados Unidos nas reservas mundi s ' 8% 
3,91 no periodo de 1967 a 1991, os Estados 
lhOes de metros c os ano, no duziram em torno de 570 
odo de 1975 a 1981, a uma parcela de 
a proc!uçao mundial ando neste odo 
de 42,6% a 34,6%. Já no o 1986 a 
já era menor e equivalente a I ou seja, 
do g produzido no mundo ( gf 19 z 
' 
1 o) • 
Ver II.2 f IL3 , II.4 e II.5. 
11 
Tabela II. 2 ·· Reservas 
dos 
119 8,19 
11968 8,30 
119 8 f 14 
11970 7,79 
11971 8, 
I 72 7,90 
!1973 7, 
11974 7,08 
11975 6,72 
11976 6, 46 
11977 6,12 
I 5,92 
11979 5,67 
11980 5, 
11 1 5,64 
11982 5f '11 
11983 5, 78 
11985 5,61 
11 6 5,58 
11988 5f30 
I 9 4, 
11991 4,71 
do, em 
1991) . 
Améri-
c a 
Latina 
1,23 1,83 
1,29 1,90 
1' :15 1, n 
1,47 4, 
1,51 2,07 
1,57 2,06 
1,50 2,24 
1,49 2,59 
1,61 2,84 
1,61 2,56 
1, 2,56 
l, 3,07 
1, 3,20 
2,.42 4f09 
2, 47 4,53 
2, 4 f 
2,75 5,28 
2,61 5,24 
2,82 " r 
2,69 6,69 
;; f 67 6,62 
2,76 6, 86 
------------------
es g no mun~ 
M3 (Dados 1. 1 Beggs, 
~~~--~---·-~---~·-------·------
Orien- p se::; ~'otall 
te comu- c! o 
o África 
6, 4,48 0,92 2,51 4,.25 , 50 I 
6,25 4,74 1,13 3,79 6,10 33,501 
6, 4 f '77 1,49 4,00 9, 71 
' 
6, 5,58 1,91 4' :27 9, 91 42,211 
10,03 5,42 1,60 4,18 12,46 45,501 
9,74 5, 47 1, 4, 15,80 49,141 
9,75 5 f 2,87 ~:~, 05 18,82 53,121 
11, 71 5,32 3,23 5, 4 9 20,83 57,741 
19,05 8,92 3, 5, 23,96 n, 121 
1" ?F :.;,,_,::; 5,87 0 
-J f .'), 12 23,65 63,681 
15,19 5,92 3,40 4,02 2 99 ,85! 
,38 5,88 3,48 :3' 91 ,05 71, 
5,28 3, 4,06 2 76 70,721 
20f97 5,96 3, 3,83 26,48 ,921 
21, 5, 3,58 4,51 27,02 74,961 
21, 5, 3f61 4,27 ,83 82,541 
21,80 5,36 4,14 4,44 36,36 85,911 
24,62 5,30 4,71 5,85 42,41 96, 351 
24,24 5, 4,86 41 43,78 
33,48 7,17 6, EL2 5,67 -~--·- - ---1 
34 f 7:3 7,55 7f02 5f44 ~-- -· ~----1 
37,50 8,08 8,46 4,96 45f 85 119,181 
~-----~-----------~----------
IL3 Haiores reservas g mundo em 
lhôes de }13, em 
1986 e de 1989 (Dados obtidos da tabela 1.2 
Beggs, 1991). 
··-----------~-·--·--~--------~--~--·--~------·--
1986 El89 
---··--------·· ~----·· ·~---~-------·-
1 união soviética 43,90 1 união ê c a 42,48 
2 Irã 12,74 2 I 14 r 16 
3 Es unidos 5,25 3 Abu 5,18 
4 4,30 4 ta 5,14 
5 A.rábia saudi 3, 5 4 f 67 
6 Argê a 3,00 6 4 f 62 
7 Noruega 2, 7 é lia 3,23 
8 Canadá 2, 82 8 Venezuela 2, 86 
9 Abu Dhabi 2,55 9 Iraque 2, 
10 co 2,17 10 0 "-r 
11 Holanda 1,99 11 Nig a 2r48 
12 Venezuela 1, 12 Indonê a 2, 46 
13 Indoné a 1,40 13 a 2,33 
14 Malásia 1,40 14 co 2,08 
15 Nig a 1, 15 Holanda 1,73 
16 Reino Unido 0.95 16 a 1,47 
17 China 0.85 17 t 1,38 
18 Irague 0,79 18 China 1,00 
19 Argentina 0,65 19 e 0.77 
20 Libia 0,60 20 Libia 0,72 
21 Austrália 0,53 21 I ncli a O, 
22 Paquistão 0,53 22 no 0,59 
India 0,50 c• 
" 
0,51 
outros 6, a 0,47 
13 
Tabela II.4 - Paises 
c.r·escente 
s de g 
produção no 
em ordem 
1 a 
1 
2 
:3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
maio de 1 6, produçlles médias em mi1hlles 
H3 /dia (Dados obtidos da tabela L 1 Katz 
Lee, 1990) . 
União Soviética 1888,9 
Estados Unidos 1350,4 
274,6 
Holanda 1,3 
Unido 1 f 7 
México 97,8 
A.rgélia r 2 
Romênia r 8 
I a 88,6 
Outros comunistas 78 f 6 
Noruega 70,7 
China 49,7 
Alemanha Ocidental 48,9 
entina 48,7 
Venezuela 4 5 
.:L\us a '5 
17 
18 
19 
20 
22 
25 
26 
-------------·----~ 
Itália 
Irã 
p tão 
n 
Chi 
India 
T 
3 6 
36,3 
32,0 
s 26f2 
21,0 
17' 5 
16,4 
15,6 
15 r .5 
14 r 9 
0,1 
0,1 
Mundo 5 3,5 
IL 5 -- g no mundo, em 
1.3 Beggs, 19911 
Esta- Améri- en-· ses Total! 
dos c a tr" Como- do I 
Ano Unidos Mundo 
75 5 f 5 87,1 49,1 40,7 19,0 ,6 1 ' o 376,0 1 , O I 
76 f 1 86,9 48,8 42,3 25,7 33,2 179,7 419,2 1400,9! 
119 5 f 1 ,5 52,8 42,7 2 o '37,6 184,2 41 9 1418,81 
11978 565,7 88,6 57,0 44' 7 '31,6 41,6 188,3 448,0 1465,51 
11979 579,8 103,3 73,9 46,0 29,1 51,8 1 f 5 554,8 3,21 
11980 577 f 1 75,6 93,4 34,6 25,1 72,5 188,9 596, 7 1663,91 
11.981 1,4 74,3 
' 4 43, 4 55,1 78,3 195,6 544,0 1 ' 51 
--·-- ·-~----"·---
II. 5 CONCLUSÃO 
o g é uma nu de tos 
te nicos, com alguns 
nante:3 mais comuns são: e 
co. De acordo com as condi de gás 
no 
úmido, 
p.c·odução, o g natural é como: seco, 
ado e de condensaçao r e 
o g natural tem 
de 150 anos, porém, só do 
uti zado como combus 
do século XX 
cre nto acelerado do seu uso como tivel e como 
prima para vários processos o 
15 
1 a s 
um 
a 
os Estados Unidos tinham a maior reserva de g natural elo mundo, 
sendo sado na cada de 80 la ao é ca, Ira, Abu 
Dhabi e Arábia Saudita, em ordem dec.noscente de reserva de g 
O 1 nao pode ser um grande 
g natural; em 1986 a gê 
ores produtore5, produzindo apenas o, 
entre 
produçi'io munurdr 
Em re5ervas, a tuaçao do 1 ê nda pior, ca e os 
25 paises com as maiores reservas de g se se.r 
a ma.i a do g produzido ass á O 
1 ná.o sui grandes reservas de g ni!o ass o e 
é um pais importador de pe o, o que o a 
x.imo seus campo5 petróleo, mesmo que isto ni!o 
de imediato a produçi!o do g as5ociado. 
ÍTULO III 
TECNOLOGIA DE P:R.OCESSAMENTO NATUR/\L 
na 
na ou 
o maior interesse no 
recuperaç~o de hidrocarbone 
carbonatos com alto grau 
ssamento do g 
liquidas, como gas 
za: butano, etano e m:1s 
turas destes, pois sendo usados como matéria tém 
lo r al que o g usado como combus 1 (Nelson, 1969) . 
A obtenção de carbono 
g natural tem como obje 
micos : amónia, uréia, vêrios 
e polimeros (Nelson,1969). 
J.\ g as 
(g 
na obtida dos 
na natuJ:·al ou 
com catalizador de platina 
no e g de sintese a 
a p.eoduç~o de 
de 
ssos de 
neces ta 
melhorar sua 
05 
nwito usada na época de inverno nos paises os, 
do gês 
uma 
em e 
à 
do 
na.-
é 
sua 
ss~o de vapor ser maior que a da na comum, tando a 
vaporização (Nelson, 1969). 
Como jà mencionado ormente , o g 
pequenas quantidades de contaminantes, bastante 
ais às instalações de produção, s LrHJ,lH <.:elo 
sulfidrico(H2S), dióxido de IH20) e 
Logo, é necess o o 
natural. anel Lee 
III.l para o fluxo do 
nto também 
(1990) propõem 
g do ao 
11 
sando a proteçlo das i 
p o tratamento e/ou 
ente, no 
g 
cessamento extraçao hidrocarbone 
quema proposto na gura III.2 ( 
b.ic:io 
s;istema de 
=leta do 
ás 
âlt!!!rr.ativ&!B de! 
unidades para 
el<traçi&o de liquido 
Absox·ção com 
óleo normalmente ~----. 
refri'3"""ado 
ou 
!!c f 
direta 
Turbo 
bai:n:a t.etltperatura 
III.l - Fluxo do gás 
15.1 de 
18 
s, 1991) . 
Enxofre 
E.,t,bil 
ou 
Frac:donamen to 
na 
and Lee, 1990) 
1, a 
Plantâ 
,----!,.j de 
En"ofTe 
Emmfxe 
El!ltabil 
Figura III.2 - Esquema 
Pe 
de g 
(Figura 10.13, 
III. 2 TRATAMENTO DE 
o tratamento g 
e di carbono 
corre a ença de mercúrio no g 
cesses de remoção deste e um de 
nte de número 4 717399 dos Es "'"u'"''"' 
, 1988), que mostra um sso 
natural em fragmentos de aluminio, ou 
com a cloreto de 
Além de mui to co, o 
des que trabalhavam com 
à reação de de hidrog o: 
2 Al t 2 Hg --> 2 
2 AlHg t 6 --> 2 Al(OH)3 + 3 
19 
gs, 
a 
to 
la 
1) 
g 
J:'aramente o-· 
stem 
na 
nceton 
g 
trato de 
""fJ·'·""'ões de 
+ 2 
Trata-se de uma reaçao em a por sempre ter·· se o co-
mo reage e produto da r e p na de o 
pode e r um grande es o em um de alumi. o, 
ngham,1990). No de o 
no g natural da a a o 
de Janeiro, mas nestes s s com n-
tos de alumi.nio e ta o pouco unidades 
Os 
e pelo g 
s principais 
carbônico 
e corros destas. Em 
s co de ovo 
centraçôes o sentido do é 
de 
a despercebido, o que o torna mais goso. O 
sado que o ar, com densidade 1,19, 
se acumular nos locais 
mitido do ser humano to (8) 
10 
as 
por milhilo 
consequê as podem ser 
- 10 a 100 ppm 
a e dos 
- 100 a 200 ppm 
fato e exposi 
200 a 500 ppm 
- 500 a 600 ppm 
600 a 1500 ppm 
por 
as 
30 a 
2 a 
ar (10 ppm). 
ntes: 
mi 
15 minutos 
1 a 4 é 
30 a 60 minutos é fat 
a 
2 a 15 minutos é fatal. 
A deposi de enxofre nas i 
tas con-
e o 
s é 
a 
é 
do ol-
tu-
bulaçôes e queda de rendimento de s calor, 
e fornos. Esta deposiçlo aumenta a medida 
- o teor de s aume no gás 
- o o r diminue no g natu.raL 
- I stência de no g natural. 
20 
e a d.o fundo 
aumentam. 
- A variaçtlo 
.fundo e a cabe 
sstlo e 
enxof're O depósito de 
~o.Jventes espec:if 
ser minimizado 
mento.Quanto a corrosão, o g 
se somente estiverem em 
r e com o das i 
Fe + HzC03 --> 
de 
sulfidrico e o 
--> FeS + 
ele 
aumenta entre o 
s da inje 
e de 
• a 
de 
sa-
a 
Um parâmetro uti zado se ter a da tência da corro-
é a presstlo parei 
:atema multiplicada la 
o r a 30 g a corros.!llo 
a é de 1 e entre 
sibiHelade ele ocorrer. 
stem vários 
/ou dióxido de carbono. A tabela 
uti zados a do 
' ou seja , se a ssao do 
molar do no g natural for 
ste; se r·or menor do que 3 g 
3 e g a tem 
para ele g co e 
III .1 mostra dos entes 
21 
Tabela III.l -Agentes de de S (Nelson, 1969). 
Nome R e Rege 
Cal Ca(OH)2 + -·-> cas + 
óxido de FeO t --> FeS + p com ar 
s <==> + NaHS Com ar 
"'rhylox" Na4As2S + s ---> 2s 2s -t-1/ 
+ +S 
" 2RNH2 + (c==> (RNH3)2S Com 
P04 + s <==> KHS + Com n 
com me 
a <==> + NaHS Com nto 
a 
Também é utilizado monoetanolamina e 
wJ.ctuccna (T'EA) ~ se 
na 
(DEA) se 
no g 
do a 
z 
ste se de 
é onado na s 
temperatura é 
do g ( Chapin, 
corrosao tornam este 
e 
à 
na e a 
1 ( Katz and 
e, 1990). O 
g ndo g 
(Katz and Lee, 
sso mais recome 
sulf'idrico e g 
1990) . É um 
o 
é o 
um 
ela Shell 
ca e absorç&ío quimica, com uma Sv.L"'<"''' 
e diisopropanolamina (DI . No 
dade operando com este so, no 
ele Carm6polis, no Estado ele As 
tamento de g natural aproveitam o S 
ste uma 
de pec.LU.Lt;U 
de tra-
para 
e da re de (Katz et. , 1959) 
s + 1/2 
A gura III.3 mostra um 
tamento 
bônico. 
GJ!i.a: 
Ácido 
g natural 
gura III.3 - Fluxograma 
--> s + 
tipico de uma de 
ele g co e g c ar·· 
uma unidade ta me g 
III, 3 DESIDRATAÇÃO 
A desidratação g 
1 o; 1972) é necess 
a formação de hidrato nas 
g a um ponto de orvalho 
g e para prevenir as re 
mente. O hidrato é uma e 
natural (Be 1; 
.~ de 
razoes 
ntos, 
los contratos 
cox:rosão 
s na 
formas : cúbica centrada com uma pequena cula 
neto (CH4, CiH6l ou de H2S com estrutura seme 
e como segunda forma, 17 molé 
no centro {GPSA, 1972) , Já 
água e uma de 
segundo Ne on 
de 
estar 
com 7 moléculas 
com 18 molé e o 
a 
s aproximadas de 
g natural (ver 
do hidrato 
ou 
temperatura 
secundárias si'lo: 
e 
água, o etano com 8 
com 7 
le, 
deve 
o 
hidrato em 
III.2). As 
g es 
com 
es a 
v e 
e, 
o 
venda ele 
se 
de con·· 
qualquex· tipo ele e de um 
ele hidrato. Os 8805 de de do e 
cnicas ntes: 
1 •. ,ll,bs orção utiliz dessecantes . 
2 Adsorção uti dessecantes. 
3 - Inje i de 
4 .. com g 
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Tabe III.2 -· Pre formaçi!ío de 
1 Temperatux:a De relativa ao ar 
S:F 0,55 o, 70 0,80 0,90 
··-"-~-·----~~-·~"-·-~-
35 430 120 100 
40 165 140 110 
45 800 230 192 150 
50 1100 320 2 230 
55 1500 450 380 330 
60 2100 680 58() 500 
65 2950 1000 890 780 
75 3100 2200 
---·"·--~-~~---~--~~-·---
1 - O processo de uti za normalmente um dos 
g s: o monoetileno g col (MEGJ, o e leno g 
e o trietileno g col (TEG) • O TEG se 
apresentar menor 
e maior taxa de 
de orvalho do g 
quando se nece 
natm.·aL O 
ta uma 
de 60 a 120 . A 
plco de um o 
na e 
com maior 
sso de ab:? 
III.4 mostra um 
abs 
a) 
s ntes: 
cal (DEG) 
e co 
de rege 
zado 
na 
2 - Os sólidos no processo de adsor-
bauxi a1umina 
) . 
te que os demais, pois consegue 
orvalho g : a ca gel 
ca gel e 
é 
um g 
o de 
tad.o com 10 ppm de ; a na reduz o 
do g temperaturas de --100 ; 
lar produziL' um g com 1 
custo onal deste sso ser maior do 
cesso de absorção, ele é uti 
se o g a ogê c as. l\ 
mostra um .fluxograma de uma unidade de 
3 - Em processos onde o g 
temperaturas, porém sem 
injeção de inibidores de 
tili terem a 
lamento da água e de 
nece 
s 
as m 
ser g 
ogenia, é 
Os g s 
o 
a sua 
3~0 
o r 
de orvaHto 
mole cu-
ao 
o do 
neces ta~ 
a 
a a 
os u-
de e··· 
1 em 
e e . A medida se neces menores 
4 .. 
o g deve-se DEG e es 
to porque a de 
do que a do DEG, sua vez é maior 
vi prejudica a 
s calor que gerar o g 
aumento da perda de s. O 
inibidor que pode se.r uti zado, sua rege 
di.fi 1 e a perda por z é mul 
um produto muito tóxico. 
o 
tulo. 
A g do g 
ser acompanhada de inje 
do ~· de e 
ponto formaç&ío de 
s.!J!o do g natural a 
lo MEG, is·· 
do 'rEG é OI' 
nos tro-
é outro 
ser· 
ene--
nçlen·· 
o 
sso 
i soe col , de ,,vuu.~nsa com ou sem 
guns hidrocarbonetos. Se a de 
for atingida é necess a a inj de i que se-
do g 
Gl 
posteriorme " A 
tipo de processo de 
Gl 
rico 
III. 6 mos 
Figura III. 4 - típico de uma 
de de de gás absor-
com g col. 
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C'.áe de.s i dra ta do 
Figura III.5 - Fluxograma co uma 
Inibidorr-----------~ 
<---(]-
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I.iquid"' 
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Deusddr a t.ado 
Figura III. 6 - 1.uxu·urama 
unidade 
co 
de g pOl~ expans:!ío. 
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uma 
de 
III. 4 OET DE LÍ 
A do g natural ser tot ou 
do destino a ser dado aos cons-
tuintes do g e da za do em J:'B .LdÇdU 
ao 
do 
consumidor. A his a nos mostra o Droc-essamento 
natural remoçao os 
em tos de carv!o de lenha e com 
com molecular na 
uti zando 
200 a 230 g/gmol. Es-
tes tinham como obje 
pesados que poderiam em 
distribui 
de tos 
, ou mesmo a nos 
tamento da gas na 
grama de uma unidade de 
A gura III.7 mostra 
e a gura III.B mos 
xogr:ama uma unidade com estabi 
um Ilu-
da gGI'"u_c_cna na.tu-
(Nelson, 1 ; and Lee, 1990). Com odes 
a petroquimica e o aumento no consumo de 
nto da 
l do-
més co, a demanda etano e aumentou. Isto levou ao a-
de g 
próximo 
busca de 
de 
tu lo. Outx:os 
de inves 
e etano . E'ora o 
dos no mundo s!o: os de 
butanos, 
nas 
do g com inje 
tou aume a 
III.9 mostra um 
e malc> detalhes 
s 
ntos ou busca de 
550 
de se 
o r 
os 
ta e os de 
de 
em 
za-
ao. 
Gás 
:t' i CIJ --t~,--1 
eo r:a.co 
111.7 - Fluxograma uma unidade 
F' i III.B - Fluxograma uma unidade 
uma ele estabi z 
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com 
g a;:,u.~_.cna. 
Po,Je~ se 
abs 
nquenta 
car nas 
que dominavam o 
IIL 7 e IIL8, 
ssamento de g na 
as 
de 
pobre como 
torres era 
savam de 
o 61eo co, 
t1:\o pequena 
ou seja,. a 
permi 
Isto porque as s de trabalho eram 
demanda de hidrocarbonetos leves e o 
a, 
e 
se a utilizar 
çle abs 
ntos para 
s s, com 
de 120 a 140 g/gmol and Lee, 19 ) . 
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gura 111.9 - Fluxograma cado do 
ge.racla (Manual 
o 
ss entre as 
sem 
Com o aumento na 
nto i 
ssões 
so molecular na. 
(r e 
uso dos 
nas 
e 
sorç~o 
A economia 
ou com 
ele escala para s c! e 
... (re 
g e 
za g 
mais pesados). Mas as g 
também est~o ndo 
de Turbo- ~o em tu.rbinas que 
mover compressores ou gerar energia e 
g direta, as s 
al)s 
) o f tem 
~o 
cesso Joule-Thomson) e as mistas destes d a processos 
recuperação de propano menor 
rada, porém apresentam custos bem meno.ces 
a operação e a manutenção. Já as 
~o isoe 
gera·· 
ao 
de ab-
sentam 
ge-
LULL:,u··eX··· 
sentam 
r e 
próxima a uma 
de propano em torno % e de 751 de etano, com me-
nores cus investimento, e manutens A 
III.10 mostra o fluxograma de urna unidade 
a figura 111.11 mostra o 
soentálpica 
urna unidade 
Fi 
gerada e a 
turbo-
Gl:icol 
GHéol 
I II. 10 -
g 
de urna 
gura 111.12 mostra o 
g na 
de 
l ... 
de 
Gliccl 
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--------~:> 
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Figura 111.11 - Fluxograma uma unidade 
isoentálpica gerada a 
(Manual de da 
Figura III.12 - Fluxograma de uma unid 
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Em 1979, quando estava sendo cons a de pro-
elo cessamento g natural a ( 
g na na era a s s am 
quarenta 
total de 
unidades de processamento g nominal 
dia, sendo 
a) com 
ssar 72,2 milhões ele metros 
no am duas s (no Efl 
total de 3,5 milhões de m3/dia, ou s a, 4,8% da 
de total ela 
de L.GN (liquido g 
!Jandul.fo Alves ( Estado da 
ampliadas 
tado 
des 
sem o 
13 unidades na 
produção de 
1 a 159,9 
milhões m3/dia (27,3% da 
cessamento), o 1 
1hões de m3/rJia (58,3% da 
s am 3 onamento 
uma no a 
a); estavam sendo cons 
na, sendo uma no 
ou 
no 
1 5~ 
91 
ca na 
ssando 43,6 
ele 
ssanelo 3,5 
de 
amento). Com a entrada em 
e 104,2% da 
ela 
(31 ele março ele 1981), o a ter nal 
ssar 5,5 milhóes me c os a, em 
elo g produzic!o. Ver ta!Jelas IIL 3, IIL 4 e IIL 5, (Pe o 
Internaci 1980). 
Na oi te a 
um nto muito 
da setenta, 168% de 
/dia. ·r a o processamento 
sua 
76,9% g 
cada de noventa, o c"res nesta 
na 
mento 
L"O•,Juçao, o que .fez com 
g tenha sido cons 
IIL6. 
no 1 
s ando a 16 milhlles de 
de g teve um aumento nda 
3,5 mi 
) ' 
nto es 
somente urna 
nes 
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5 
5 
a 12,3 mi-
um aumento 25 
sendo muito no 
de ssa-
anc:;s,. ver 
Tabela III.3 - Produção de gás natural em 1979 
no hemisfério ocidental. 
Pais Produção 
MM m3 
I Estados unidos 566394,9 
I Canadá 103271, o 
!México 27609,7 
!Venezuela 11498,2 
!Argentina 6845,1 
ITrinidad 4661,6 
I Equador 4 514,3 
I Bolivia 3469,3 
IColombia 3293,7 
I Brasil 2180,7 
IPerú 1166,8 
Tabela III.4 - Número de plantas em construção 
ou em expansão no mundo. 
Local 1978 19791 
I 
Estados Unidos 33 33 
oriente médio 8 14 
América Latina 12 13 
África 9 12 
Canadá 10 10 
Europa 4 6 
Ásia-Paci.fico 1 3 
Total 77 91 
Tabela III.5 - Capacidade de processamento, g processado e pro-
dução de LGN na América Latina, em janeiro de 1979 
Pais Capacidade 
Nominal 
MM m3/D 
México 8,5 
15,6 
5,7 
5,7 
5,2 
5,4 
6,2 
7,8 
14,5 
Total 74' 6 
Venezuela 2,5 
4,2 
4,7 
11,6 
5,9 
12,0 
12,0 
4,6 
4,2 
1,6 
1,2 
0,4 
0,5 
1,3 
4,2 
1,0 
Total 71,9 
Volume 
processado 
MM m3/D 
7,9 
14' 5 
5,2 
5,1 
4,2 
5,1 
5,7 
6,6 
14,8 
69,1 
0,8 
2,4 
3,0 
10,7 
4,3 
6,4 
11,3 
1,4 
2,2 
0,7 
0,3 
0,3 
0,1 
0,2 
2,5 
0,5 
47,1 
produção de 
liquidos 
m3/D 
2876,6 
2876,6 
4277,0 
2282,4 
3610,9 
1074,9 
1779,0 
3739,6 
3009,1 
25526,1 
1161,4 
231,7 
877,5 
100,7 
20,1 
2195,9 
1913,9 
273,3 
357,0 
80,2 
47,7 
8,7 
7,6 
98,0 
553,0 
90,5 
8017,2 
Tipo de 
processo 
ogênico-J.Thomson 
Absorção refrigerada 
criogênico-J.Thomson 
Absorção refrigerada 
criogênico-J.Thonson 
criogênico-J.Thonson 
Absorção refrigerada 
criogênico-J.Thomson 
.a.bsorção refrigera(la 
criogênico-J.Thomson 
Refrigeração 
Crioglnico-expansor 
compressâo 
Absorção 
RGfrigeração 
Ref.dgeração 
Refrigeração 
Absorção 
Absorção 
Absorção 
compressão 
Absorção 
Absorção 
Absorção Refrigerada 
Abso.rção 
Pais Capacidade 
Nominal 
MM m3/D 
Chile 4,0 
9,9 
Total 13,9 
Bolivia 5,4 
8,0 
Total 13,4 
Argentina 0,5 
1,0 
0,5 
5,0 
1,0 
ND 
Total 8,0 
Brasil 2,0 
1,4 
Total 3,4 
Continuação 
Volume 
processado 
MM m3/D 
4,0 
8,5 
12,5 
3,1 
7,6 
10,7 
0,6 
0,2 
0,5 
3,6 
1,0 
0,1 
6,0 
2,0 
1,6 
3,6 
produção de 
liquidas 
m3/D 
488,7 
1264, 7 
1753,4 
37,9 
85,6 
123,5 
83,3 
48,8 
77,2 
388,4 
25,0 
4,9 
627' 6 
410,3 
500,4 
910,7 
3'7 
Tipo de 
processo 
Absorção refrigerada 
Criogênico-expansor 
Absorção 
Absorção 
Absorção refrigerada 
Absorção refrigerada 
Absorção refrigerada 
Absorção refrigerada 
Refrigeração 
Não disponivel 
Absorção refrigerada 
Absorção refrigerada 
Tabela 111.6- Unidades 
UPGN 
Nome 
C a tu 
as 
leClJCGLL a 
n de 
nominal MM M3 
o de Janeiro 1 
oa Parda 
1,40 
2,00 
2,00 
2,00 
0,35 
Urucu 
2 
2,00 
0,15 
o, 
2,00 
0,35 
O, 
Total 13,47 
IIL 5 LI QUE TO'I'AL 
sempre 
pos de 
A 
a estocagem do 
o mercado 
tos 
Em 
mes/ano 
Dez/19 
Dez/19 
Mar/1981 
Nov/1983 
Nov/1983 
Nov/1985 
Abr/1987 
Jun/1987 
Ju 1987 
1989 
Jan/1993 
se 
g 
r no 
do 
Re.f 
. Para se trazer o g 
eram necess 
gerada 
gc:lctUct 
re.f gerada 
g 
gerada 
g 
g 
on 
gerada 
dos cam-
gasodutos e e 
sumidor o g , o único 
um con-
era j ar: o g 
as dos o i 
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ce de tamento do e aument 
se 
de armazenamento do g . O armazenamento em cavernas 
o problema de queima do g no caso de falta 
porém, .re o problema do g 
gasodutos. Foi então que :;e resolveu er o g 
reduzindo o seu volume em mais 
menta da temperatura. Em torno 
600 vezes, a 
tados Unidos se 
g natural com 
cleu ate 
objetivo 
1914 f 
al 
la 
a 
a 
r e-
consumo, 
em s 
natural, 
do 
vez nos Es-
do 
quando Cabot referentes a estes assun-
tos. Porém, só em 1940 foi cons a 
em 1941 entrou em em ~"'""'veland a 
e 
comer-
1 4, 
de armazena-
de 
devido a um grande nte 
mento. Nos anos nquenta, Wi 
(GN L) , 
ruptura de um 
Wood nce e \!fi son 
construtram nos E:stados Uniclos unidades com enormes 
tanques de armazenamento de g 
g natural s do o Mi 
Chicago, porém tiveram a 
em grandes 
ssippi a 
do eto cance 
a de consumo em 
de segurança s. Em 1959 ocorreu a 
de g natural liquef e i 
Reino Unido e a primeira 
1968, quando a Companhia de 
E:rn 1969 teve inicio o 
levar' GNL do }\lasca 
Company e da Marathon 1 
levando g de 
dos Es 
de Boston .r:e 
o 
Unidos ocorreu em 
2L 
p 
de 70 houve um au-
menta muito 
dos Unitios se 
na demanda de g natural no mundo e 05 Esta-· 
em ~""r-'"''"1, aumento da 
com queda das reservas, re anos 
GNL da Argé (Dermott, 1973) . 
grande c.res o no uso elo g z com 
se desenvolvesse vários de g na 
ngindo temperaturas da de -1 armazenar o L 
na pressao atmosíérica. Isto exige tecnologia avançada na área de 
estrutura de materiais, visto que a baixas temperaturas os metais 
tendem a perder a ductilidade e se tornarem quebradiços. As 
nas de processos existentes sempre envolvem ciclos de reírigera-
çao e/ou expansões em turbo-máquinas ou em válvulas. O GNL é ga-
seificado de acordo com o consumo, perto dos centros de consumo. 
Esta gaseificaçao pode ser total ou parcial, dependendo das ne-
cessidades de separaçao dos hidrocarbonetos diversos usos. 
No Brasil ainda nao stem unidades 
pensa em uma unidade para aproveitamento do g 
GNL, mas já se 
natural dos cam-
pos da selva Amazônica, que seria transportado em barcaças e ga-
seificado no inicio do gasoduto Nordestao, que atualmente leva 
gás natural do Rio Grande do Norte até a cidade do Cabo no Estado 
de Pernambuco. 
III.6 CONCLUSÃO 
O processamento de gás natural tem como objetivo fornecer 
hidrocarbonetos liquidas ou gasosos para utilizaç!Jio como combms-
tivel doméstico e industrial e corno matéria prima para vários 
processos quimicos, principalmente nas áreas de ferti antes, 
plásticos e borrachas. Para tal o gás passa por etapas de 
menta, fracionamento e/ou condensaçao total. O tratamento é para 
retirada dos contaminantes, como o ni trogêni o dióxido de car--
bono, o gás sulfidrico, a água, o mercúrio, O fracionamen--
to do gás atinge diferentes niveis, dependendo elos produtos re-
queridos pelo mercado. No Brasil normalmente o fracionamento é 
para obtençao de combustivel doméstico (GLP) e para retirada dos 
hidrocarbonetos pesados do gás fornecido para a indústria ele 
tilizantes (amônia e uréia). 
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o nto de g no 
de 60, quando os 
nham de mais ultrapassado na sua t 
. No nal dê a 
como o México e a Venezue já 
pansi:lo em turbina, processo que o 
da de 80, quando a 
já nha cons Te 
cadas de o no 
JUS c a pelo de ni:ío ser um 
nâo é produtor f no e o, é um 
importado e possui algumas s criogê 
g natural tem 
do futuro, produzir uma 
s r diminuindo o 
é ca. 
aá que nosso 
muito recente, nâo 
ssame 
ste intensao de 
1 teve i o 
o 
c a 
s 
o a u zar 
de suas 
1 e~~ com 
o 
g 
de 
c as 
como o 
ta 
e o a 
g 
as 
g 
energética, 
tamento 
sa de novos os 
e é co dos de calo.r. 
na 
na 
ex--
no 
se 
GNL 
o 
1 
com--
r a--
é 
de 
Capítulo IV 
A UPGN-ATA E AS SIMULAÇÕES PARA REPRODUÇÃO 
DO PROJETO 
IV.l PROCESSOS DE SEPARAÇÃO 
São processos que transformam uma mistura de substâncias 
em dois ou mais produtos com diferentes composições, sendo que a 
separação destes é proporcionada por adição de um agente de sepa-
ração e por um principio de separação. A tabela IV.l mostra os 
processos de separação que serão utilizados ao longo do desenvol-
vimento deste trabalho, mostrando os agentes e principies de se-
paração (King, 1980). 
Tabela IV.l - Processos de separação, seus agentes e principies 
de separação. 
Processo Alimentação Agente de Produtos Principio de 
Separaçao Separação 
Expansão liquido Redução de Liquido Diferença ds 
(FLASH) Pressão e vapor volatilidade 
Destilação liquido Calor Liquido Diferença de 
e/ou vapor e vapor volatilidade 
Absorção Gás liquido não Liquido Solubilidade 
volátil e vapor preferencial 
A relação entre as frações molares de dois componentes no 
produto 1, dividida pela mesma relação no produto 2 é chamada de 
42 
volatilidade relativa (aijl entre dois componentes i e j. Quanto 
mais afastado de 1 for o valor desta volatilidade relativa, mais 
fácil será a separação entre os componentes i e j. 
«ij Kil/Kjl sendo Ki = Xil e Kj "' 
Kjl 
.então = 
Ki2/ Kj2 Xi2 Kj2 
Jl(• 
a.· ' 
"' 
--~- K é a constante de equilíbrio. l.J K' J 
Para os processos listados na tabela IV.l sempre os pro-
dutos serão um liquido e um vapor, logo, chamando-se a composição 
do componente no liquido de x e a composição do componente no va-
por de y, tem-se que : 
a.· ' !li! ~J 
Yi I Yj 
Xi I xj 
Para sistemas ideais, onde as leis de Raoult e de Dalton 
são satisfeitas, tem-se que: P1= P.y1, lei de Dalton e P1=P0 1.x1 , 
lei de Raoult. Pi é a pressão parcial do componente i, P é a 
pressão total e P0 1 é a pressão de vapor do componente i puro; 
assim sendo, pode-se escrever: 
ou seja, a volatilidade relativa é a relação entre 
as pressões de vapor dos dois componentes puros. 
Para sistemas reais que não obedecem às leis de Raoult, 
porém obedecem à lei de Dalton (baixas pressões) , inclui-se o 
coeficiente de atividade (Yil para corrigir-se o comportamento da 
fase liquida: 
Pi = P.yi = Yi•P0 i·xi 
aij = (Yi·P0 i)/(yj.P0 j) 
--> --> 
Quando Ti > 1 diz-se que o desvio em relaçao ~ idealidade é posi-
tivo e que as moléculas em solução são bem diferentes e não ocor-
rem interações preferenciais entre elas. Quando Ti < 1 diz-se que 
o desvio é negativo e que existem forças de atraçao entre duas 
moléculas diferentes e que não ocorrem para as espécies do mesmo 
tipo. 
Para sistemas reais a altas pressões as leis de Raoult e 
de Dalton não são satisfeitas e a constante de equilibrio passa a 
ser função da composição do componente na mistura, além de ser 
função da temperatura e da pressão. Para estes sistemas existem 
vários métodos propostos para o cálculo do equilibrio liquido-va-
por que não serão mostrados aqui, mas que podem ser encontrados 
nos livros de: Prausnitz et al. (1980), Wallas (1985), Reid et al. 
(1987), etc. 
IV.l.l A OPERAÇÃO FLASH 
A figura IV.l representa um processo que generaliza o que 
pode ocorrer em uma operaçao flash, ou em um estágio de equili-
brio de um processo de absorçao ou de destilação. Tem-se sempre 
uma carga, um fornecimento ou retirada de calor e um liquido em 
equilibrio com um vapor. Logo, fazendo um balanço neste sistema 
tem-se que: 
v 
Carga.~r--~ 
Vapor 
L 
Figura IV.1 -Operação Flash 
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xi. L + Ki.Xi• V = Zi• (V+ L) --> 
Yi = zi. (l+L/V) I (l+L/ (Ki. V) l 
O termo (Ki.V/L) é conhecido como fator de "stripping" do 
nente i e o termo (L/(Ki.V)) é conhecido como fator de 
do componente i. 
e 
compo-
absorçao 
IV.1.2 FATORES ADICIONAIS QUE INFLUENCIAM NA PUREZA DOS 
PRODUTOS 
Na prática, até mesmo um simples processo de flash pode 
n&o ser bem representado teoricamente, se apenas as condições de 
equilibrio forem levadas em consideraç&o. Existem outros fatores 
que levam ao afastamento das composições dos produtos daquelas 
calculadas para uma situação de equilibrio(King, 1980): 
1- Separaç&o mecanica incompleta das fases dos produtos 
Mesmo que o equilibrio entre as fases tenha sido 
equipamento de separação, uma separação rnec&nica 
atingido no 
incompleta 
dos produtos resulta em uma contaminaç&o das fases, levando a 
uma situação de não equilibrio. Este fenômeno é conhecido como 
"ENTRAINMENT". Dentro das várias possibilidades de falta de 
separação completa existem duas mais comuns: arraste de goti-
culas de liquido por alta velocidade do vapor e fluxos desvia-
dos "L~KAGE". Um exemplo de fluxo desviado é a formação de 
vórtice no fundo de um vaso separador, dando passagem da fase 
gasosa para a fase liquida. 
2- Efeitos de mistura e configurações de fluxo 
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As purezas dos produtos de um processo de separação são forte-
mente influenciadas pela geometria de fluxo do equipamento e 
pelo grau de mistura dentro das fases individualmente ou nas 
correntes dos produtos. A separação será diferente dependendo 
da: uniformidade da composição dentro do seio das fases das 
correntes dos produtos, sequência de carga de alimentação e do 
agente de separação, das direções relativas de fluxo das fases 
das correntes de produto. 
3- Limitações de taxa de transferência de massa e/ou de calor 
IV.1.3 MÉTODOS EXATOS PARA CÁLCULO DE SEPARAÇÃO MULTI-
COMPONENTES EM MULTIESTÁGIOS 
Existem inúmeras correlações com aproximações matemáticas 
e/ou empiricas, para resolução da separação multicomponentes em 
uma torre. Pode-se então classificar os métodos como: exatos, em-
piricos e semi-empiricos. Dentro dos exatos, existem: os aproxi-
mados, os semi-rigorosos e os rigorosos. Esta classificação de-
pende do grau de aproximação e considerações feitas a respeito do 
sistema. Com os desenvolvimentos no uso de computadores os quais 
são cada vez mais rápidos e com mais capacidade de memória, os 
simuladores comerciais foram desenvolvidos, utilizando métodos 
rigorosos para resolução das equações simultãneas que descrevem 
as separações multicomponentes em multiestágios de equilibrio. 
Existem quatro classes de equações que descrevem os pro-
cessos de equilíbrio em estágios: equações de Massa (M), equações 
de equilíbrio (E), equações de Soma (S) e equações de entalpias 
(H). Estas equações sao conhecidas como equações MESH. 
A figura IV.2 representa um estágio genérico de equili-
brio. Sendo j um dos R componentes e p um dos N estágios, ou se-
ja: 
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1 ( j ( R e 1 ( p ( N 
Lp+1 
Lp 
Figura IV.2 - Estágio genérico de equilibrio 
Equações de Massa - sao (NxR) equações do tipo: 
lj,p + vj,p - lj,p+l - vj,p-1 - fj,p = O 
Equações de equilibrio -- são (NxR) equações do tipo: 
v j I p. Lp - Kj 'p. lj I p. v p = o 
Equações de sorna - sao 2N equações, N de cada tipo: 
R R 
I lj,p "' Lp ê I Vj,p ;;;; Vp 
j•1 j•1 
Equações de entalpia - são N equações do tipo: 
Lp.hp + Vp.Hp- Lp+l•hp+l- Vp-l·Hp-1- Fp.hFp- Clp =O 
No total sao N(2R+3) equações que formam o sistema com N(2R+3) 
incógnitas: R valores de vj,p• R valores de lj,p• Lp, Vp e Tp; to-
das estas para cada N estágios. Logo é necessário se conhecer as 
pressões dos estágios, os fluxos de todas as alimentações, os 
fluxos de todos os produtos, todos os calores (qp), entalpias e 
composições de todas as alimentações. Porém se trabalharmos com 
estágios reais no lugar de estágios de equilibrio, usando valores 
de eficiências de vapor de Murphree (EM), as (NxR) equações de e-
quilibrio passam a ser do tipo: 
Isto introduz (NxR) variáveis de eficiência de Murphree que ne-
cessitam ser especificadas ou calculadas por um novo grupo de e-
quações de processos de transferência de massa, o que complica a 
resolução do sistema. As estratégias para resolver as equações 
MESH envolvem a escolha das variáveis de iteraçao e os procedi-
mentos de convergência. Alguns artigos técnicos com algoritmos 
para resolução das equações MESH são encontrados nos livros: 
Proceedings of the First International Conference on Foundations 
of Computer-Aided Process Design (1980) e Proceedings of the 
Second International Conference on Foundations of Computer-Aided 
Process Design (1983). 
IV.1.4 ALGUMAS DEFINIÇÕES IMPORTANTES NO PROCESSO DE 
DESTILAÇÃO 
Destila9ão Integral, também conhecida como FLASH e desti-
lação de simples estágio, é aquela na qual o vapor e o liquido se 
mantem em contato, de maneira que atingem o equilíbrio. O vapor 
é formado pelo aquecimento da carga ou por redução da pressão. A 
figura IV.l representa este tipo de destilação. 
De~~Jtila!f!ãO Diferenoial é aquela na qual o vapor se separa 
do liquido assim que é formado. É uma destilaçao em batelada, on-
de o vapor é retirado continuamente e o liquido não. É muito uti-
lizada para caracterização de produtos em laboratório. 
De~~Jtilação Fracionada, também conhecida como destilação 
multiestágio, é o processo de separação baseado na formação de 
duas ou mais zonas, com diferentes temperaturas e pressões, onde 
coexistem as fases liquida e vapor em diferentes composições, 
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provocadas por sucessivas condensações e vaporizações em disposi-
tivos que contactam as duas fases. A carga entra em posição in-
termediária, sendo que o liquido desce por gravidade e o vapor 
sobe por diferença de pressão. Mais vapor é formado no fundo da 
torre em um vaporizador, subindo em contra-corrente com o liquido 
e provocando a vaporização de alguns componentes do liquido e 
condensando componentes do vapor. O vapor que sai da última seção 
de contato é condensado parcial ou totalmente e parte do liquido 
retorna para os dispositivos de contato, onde desce em contra-
corrente com o vapor que sobe, provocando condensações e vapori-
zações de componentes. Estas condensações e vaporizações dependem 
da volatilidade dos componentes das duas fases. No final obtem-se 
dois ou mais produtos separados, de forma que o produto mais vo-
látil sai pelo topo da torre e o menos volátil sai pelo fundo da 
torre e os demais produtos saem em posições intermediárias(Perry, 
1973). As figuras IV.4 e IV.5 representam esta destilação. 
Ponto de bolha é a condição de temperatura e pressão onde 
aparece a primeira gota de vapor em equilíbrio com o liquido ori-
ginal. Por exemplo, o liquido proveniente de um estágio de equi-
líbrio está no ponto de bolha. 
Ponto de orvalho é a condição de temperatura e pressão 
onde aparece a primeira gota de liquido em equilíbrio com o vapor 
original. Por exemplo, o vapor proveniente de um estágio de equi-
líbrio está no ponto de orvalho. 
seção de absorção é a região dos dispositivos de contato 
acima da alimentação da torre. 
Seção de regeneração é a região dos dispositivos de con-
tato abaixo da alimentação da torre. 
Razão de refluxo é a relaç~o entre a quantidade de liqui-
do que retorna do sistema de condensação para o topo da torre e a 
quantidade de liquido gerado como produto no sistema de condensa-
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çao. Pode ser também considerado como a relaçao molar entre o li-
quido que retorna para o topo da torre e a soma dos produtos nas 
fases liquida e vapor do sistema de condensação(HYPROTEG~, 1991). 
Grau de sub-resfriamento do refluxo é a diferença entre a 
temperatura de bolha do refluxo e a temperatura do refluxo. 
Refluxo minimo é aquele que proporciona uma determinada 
separaçao com um número infinito de estágios teóricos de equili-
brio, correspondendo à minima energia necessária para uma separa-
ção a infinitos estágios. 
Refluxo ótimo é aquele que proporciona o menor consumo de 
energia para uma determinada separação em uma torre com um número 
finito de estágios teóricos. 
Número minimo de estágios é aquele necessário para uma 
determinada separação operando com taxa de refluxo infinita, ou 
seja, a refluxo total. 
Prato ótimo de carga é aquele que leva a um menor consumo 
de energia para uma determinada separação em uma torre operando a 
refluxo ótimo. 
Componente chave leve é o componente menos volátil que se 
encontra mais distribuído no produto de topo do que no produto de 
fundo da torre. 
Componente chave pesado é o componente mais volátil que 
se encontra mais distribuído no produto de fundo do que no produ-
to de topo da torre. 
Recuperação é a relaçao entre a quantidade de um compo-
nente em um produto e a quantidade dele na carga da torre. 
Eficiincia global da torre é a relaçao entre o número de 
estágios teóricos de equílibrio e o número de estágios reais. 
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IV.1.5 O PROCESSO DE ABSORÇÃO 
É a operação de separação onde um ou mais componentes de 
uma mistura gasosa são dissolvidos em um liquido. A absorção pode 
ser um simples fenômeno fisico ou pode involver reações quimicas. 
Neste trabalho só trataremos com absorção fisica. Os dispositivos 
de contato que promovem a dissolução do gás no liquido são os 
mesmos utilizados na operação de destilação. Uma torre de absor-
ção se assemelha bastante com a seção de absorção de uma torre de 
destilação. A grande diferença é que o liquido que desce pela 
torre não é proveniente da condensação do gás que sai pelo 
da torre, trata-se de um liquido não volátil nas condições 
peração e que tem afinidade seletiva com os componentes do 
óleo de absorção). 
topo 
de o-
gás ( 
Devido à liberação de energia no processo de dissolução 
de um gás em um liquido, o processo de absorção é exotérmico, ha-
vendo um aumento de temperatura, o que proporciona uma menor dis-
solução do gás. Um estudo econômico pode determinar a retirada de 
parte deste calor gerado, em pontos intermediários da torre (ver 
a figura IV.3) ou fazer uma pré-absorção refrigerada antes do ó-
leo de absorção entrar na torre (ver figura IV.4) . Esta última 
opção é conhecida como pré-saturação do óleo de absorção. 
Os fatores que contribuem para uma maior dissolução de um 
gás em um liquido são: 
- Maior número de estágios de equilibrio. 
- Maior pressão. 
- Menores temperaturas do gás e do óleo de absorção. 
- Maior circulação de óleo de absorção. 
- Maior seletividade do óleo de absorção. 
- Menor calor de dissoluçao do gás no liquido. 
Em um projeto, só um estudo técnico-econômico poderá determinar a 
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IV.2 A UPGN-ATA 
A unidade de processamento de gás natural de Atalaia foi 
a primeira planta totalmente projetada pela Petrobrás e com indi-
ce de 99% de nacionalização de equipamentos. Sua capacidade nomi-
nal é de processar dois (2) milhões m3/dia de gás, medidos a 202C 
e 1 atm. O processo nela utilizado é o de absorção 
com propano gerado na própria unidade. O objetivo do 
refrigerada 
projeto é 
recuperar 90,7% do propano e 100% dos butanos e hidrocarbonetos 
mais pesados nos produtos liquides, colocando como produtos no 
limite de bateria da unidade: 
1- Gás residual ( mistura com traços de C3 ) a 38 Qc e 30 Kgf 
/cm2 man. 
2- Gás residual ( mistura com 1,3% molar de C3 ) a 41 QC e 
14,4 Kgf/cm2 man. 
3- GLP ( mistura formada basicamente de C3 e C4 ) a 38 2C e 
8,8 Kgf/cm2 man. 
4- cs+ (mistura de pentanos e mais pesados) a 38 o C e 2 Kgf/ 
cm2 man. 
O gás natural chega ao limite de bateria da unidade 
32,0 Kgf/cm2 manométricos e riqueza (teor de C3+l de 
a 41 
9,41% 
em base molar. É resfriado a 13 ~c com o gás residual (de 30 Kgf/ 
cm2) que sai do topo da torre absorvedora e em seguida é resfria-
do a -24 ~c com propano, atingindo sua liquefação máxima 10,1% 
molar) na etapa de refrigeração. Nestes dois trocadores de calor 
o gás recebe injeção de uma solução contendo 75% em peso de mono-
etileno glicol e 25% em peso de água, com vazões tais que a con-
centração na saida dos trocadores caia para 69% de monoetileno-
glicol. Após estes dois trocadores, a mistura é separada em um 
vaso trifásico, onde a solução de glicol sai pelo fundo do vaso e 
o gás juntamente com os hidrocarbonetos liquefeitos saem pela ca-
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lota do vaso. O glicol vai para um sistema de regeneraçao, onde é 
destilado e bombeado de volta aos resfriadores do gás, com con-
centraçao de 75% em peso e a água retirada do gás natural é con-
densada, decantada e então jogada na atmosfera. A mistura de hi-
drocarbonetos gasosos e liquidos, juntamente com todo o óleo rico 
que sai da bandeja de fundo da torre absorvedora a -18 2C entram 
em um resfriador a propano (pré-absorvedor), onde existe uma tro-
ca de hidrocarbonetos entre as fases gasosa e liquida; componen-
tes mais pesados do gás se liquefazem e componentes mais leves do 
liquido vaporizam. Na saida deste terceiro trocador de calor as 
fases estão em equilibrio a -242C e alimentam o fundo da torre a-
bsorvedora, onde o óleo rico é separado do gás que sobe, para ser 
absorvido nas bandejas da torre pelo óleo pobre (aguarrás) que 
entra pelo topo da torre absorvedora. O gás que sai pelo topo da 
torre a -14 2C é chamado de gás residual e corresponde a 79,2% 
molar do gás natural; ou seja, o gás atinge sua máxima liquefaçao 
de todo o processo (20,8%). Como só existem 8,4% de C3+ no gás 
natural, grande parte dos hidrocarbonetos liquefeitos é de metano 
e etano que devem ser separados do C3+ em uma torre absorvedora 
com "reboiler" (refervedor), a torre desetanizadora. Esta torre é 
aquecida com uma corrente de óleo pobre quente e recebe óleo po-
bre a -172C pelo topo da torre para absorver os componentes pesa-
dos vaporizados das 3 cargas que alimentam a torre. O óleo rico 
que sai da primeira absorvedora sofre uma expansão isoentálpica 
em uma válvula de controle, ficando parcialmente vaporizado. O 
vapor é separado do liquido e alimenta a seção de absorção da 
torre, uma parte do liquido alimenta diretamente a torre e a ou-
tra parte é aquecida com o fluxo de óleo pobre antes de entrar na 
torre. Pelo topo da torre desetanizadora sai outra corrente de 
gás residual (com 1,3% de propano) a -4 2C, ficando no óleo rico 
do fundo da torre apenas 8,0% molar dos componentes do gás natu-
ral. Este óleo é destilado na torre fracionadora de óleo rico, 
gerando LGN (liquido do gás natural) que sai pelo topo da torre e 
óleo pobre no fundo da torre, o qual retorna para as duas torres 
absorvedoras, fechando um circuito. O LGN alimenta uma torre de-
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propanizadora que produz em regime de batelada o propano necessá-
rio para repor as perdas do sistema de refrigeração da unidade e 
em regime continuo alimenta a torre desbutanizadora, que gera GLP 
(gás liquefeito de petróleo) pelo topo e C5+ (gasolina natural) 
pelo fundo. A unidade conta ainda com 3 sistemas auxiliares : um 
sistema de estabilização de condensado 
urna corrente de C5+ mais pesada que a 
do gás natural, que gera 
anteriormente mencionada~ 
um sistema de condicionamento de óleo, que restabelece o peso mo-
lecular do óleo pobre, retirando deste frações pesadas incorpora-
das ao longo do processo e um sistema de tratamento caústico do 
LGN. Estes três sistemas trabalham em regime de batelada. 
A UPGN-Ata é formada pelos seguintes equipamentos: 
04 torres com bandejas perfuradas. 
04 torres com recheio. 
06 condensadores, sendo 05 a ar (air-cooler). 
06 refervedores 
01 forno. 
03 resfriadores a propano. 
02 resfriadores a ar. 
07 permutadores de calor. 
19 vasos. 
03 esferas de armazenamento de GLP. 
04 tanques. 
27 bombas, sendo 6 alternativas, 21 centrifugas e 11 são reservas 
02 compressores alternativos. 
A figura IV.5 mostra o fluxograma do processo da UPGN-Ata 
sem os seguintes sistemas: torre depropanizadora, estabilização 
de condensado, condicionamento de óleo, tratamento caústico, ar-
mazenamento de GLP, armazenamento de C5+ e de óleo. Estes si 
mas não foram simulados porque são sistemas auxiliares que fun-
cionam muito pouco e em regime de batelada, ou são tanques ou es-
feras de armazenamento dos produtos finais (Petrobrás, 1960). 
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IV.3 OBJETIVOS DA SIMULAÇÃO 
A unidade entrou em operação em março de 1981 e durante 
os dois primeiros anos de operação a carga da unidade ficou abai-
xo do valor nominal e o gás era um pouco menos rico que o gás do 
projeto (ver figura IV.10). A medida que a carga de gás se apro-
ximou do valor nominal, algumas alterações foram feitas nas bom-
bas de óleo de absorção e em motores dos resfriadores a ar, por-
que a vazão de óleo circulante era maior que a prevista pelo pro-
jeto. Com estas alterações e aproveitando a folga de projeto dos 
outros equipamentos, a unidade ultrapassou a carga nominal e com 
algumas alterações nas condições operacionais chegou-se a 145% da 
carga nominal com um gás menos rico que o gás do projeto, gerando 
128% da produção nominal. As alterações operacionais levaram à 
redução do peso molecular do óleo de absorção, de 145 para 122 e 
reduziram o consumo médio de óleo de 90 para O (zero) m3/mês. Com 
o advento da racionalização de energia e da Gestão pela Qualidade 
Total na empresa, resolveu-se fazer um estudo de otimização da 
UPGN-Ata, estudo este que passa pelas origens da unidade, desde o 
projeto. Logo, há necessidade de se buscar as causas das diferen-
ças encontradas em relação ao projeto, no dia a dia operacional. 
As figuras IV.6 a IV.10 mostram um histórico do comportamento da 
unidade, desde a sua entrada em operação. Considerar, principal-
mente para a reposição de óleo, que 1981 foi o ano da pré-opera-
ção da unidade; que nos anos de 1985, 1989 e 1992 houveram para-
das de manutenção geral da unidade e que em 1991 houve parada da 
unidade por movimento grevista na empresa. 
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.4 O SIMULADOR HYSIM 
Natural 
na UPG!·h!\,ta 
G<JS de DCOIA!O 
do g 
o simulador utilizado o H4 Ltd. ( ver-
1.5, maio de 1991), ser um simulador bastante utilizado 
na Petrobrás e na UNICAMP e a u·-
nidade de processo como um todo, i .. 
compativeis com o 
HYSIM, a melhor corre 
da UPGN··A'rA. Se 
hidrocarbonetos é a de Peng- nson 
porém na época do projeto e nda 
assim, foram feitas simulações com as duas 
to de comparação. 
A simulaçao é montada e 
a ser executada, as corre 
as quais 
do processo e 
t.am os 
termodinâmicas. O simulador se encarrega 
grama da unidade, interlig as 
6) ' 
• 1961 l • 
se o 
e as suas 
montar o 
O simulador comercial HYSIM foi desenvolvido para aplica-
ções em processamento de gás, em refino de petróleo, em petroqui-
mica, em indústrias quimicas e em indústrias de combustiveis sin-
téticos. Sua maneira de trabalhar é totalmente interativa, permi-
tindo que o usuário progrida passo a passo na montagem da sua si-
mulação. O simulador fornece as ferramentas, ou de outra forma, 
as peças do quebra-cabeça; cabe ao usuário usá-las da maneira 
mais criativa para chegar a um resultado desejado. Estas peças 
são padronizadas e nem sempre representam a peça real do sistema, 
porém pode-se utilizar algumas peças padrões do simulador para 
representar a peça real do sistema simulado. Não existem limites 
de programação para o número de componentes, ou para o número de 
correntes envolvidas, ou para o número de unidades de operação, 
ou para o número de pratos de uma torre; tudo vai depender da ca-
pacidade do computador utilizado. A HYPROTECH recomenda que no 
rninimo se disponha de um computador PC-XT com: processador 8088, 
coprocessador matématico 8087, 640 K de RAM e com disco rigido de 
20 Megabytes. O computador utilizado neste trabalho foi um PC-AT 
com: processador 80386, coprocessador matématico 80387, 640 K de 
RAM e disco rigido de 40 Megabytes. Mesmo assim chegou-se ao li-
mite da capacidade, sem memória suficiente para montar o fluxo-
grama da unidade, o que teve que ser feito fora do simulador e 
foi utilizado o aplicativo Paintbrush do software Windows versão 
3.1 Copyright Microsoft Corporation, 1985-1992). 
O simulador HYSIM dispõe de inúmeros comandos que faci 
tam o desenvolvimento da simulação. Aqui cabe ressaltar as unida-
des de operação que anteriormente foram chamadas de peças do que-
bra-cabeça. São elas: 
- Permutador de oalor - Duas correntes permutando calor, opção de 
cálculo simples ou complexo. 
- Resfriador ou aquecedor - Uma corrente sendo aquecida ou res-
friada com uma corrente de energia. 
- LNG - Grupo de resfriadores/aquecedores em um balanço de calor 
global. 
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- Misturador - Junta várias correntes em uma, com cálculo de pro-
priedades. 
- Divisor - Divide uma corrente em várias com a mesma composição. 
- Fraoionador - Divide uma corrente em duas com composições dife-
rentes, fazendo balanço de massa e energia. 
- Válvula - Calcula a expansão isoentálpica de uma corrente. 
- Coluna - Calcula colunas de: absorção, absorção com refluxo, 
absorção com reboiler, destilação e extração. 
- Separador - Separador bi-fásico, liquido e vapor. 
- Separador 3 - Separador tri-fásico, vapor/liquido/liquido. 
- Separador sólido - Separador bi-fásico, vapor/sólido ou liquido 
/sólido. 
- Reator - Calcula reatores dos tipos: estequiométrico, Gibbs, e-
quilibrio, CSTR,PFR. 
- Compressor/expansor - Cálculo adiabático ou politrópico de com-
pressores e expansores. 
- Bomba - Cálculo padrão de bombas. 
- Balanço - Faz balanço global de massa e energia para diversas 
correntes. 
- Balanço molar - Só faz balanço material molar. 
- Balanço de massa - Só faz balanço de massa. 
- Segmento de tubo - Calcula perda de pressão e/ou de calor em um 
trecho de tubulação. 
- SIT - Determina relações entre variáveis de correntes. 
- Ajuste - Modifica urna variável até que urna outra atinja o valor 
desejado, pode ser de uma mesma corrente ou de outra corrente. 
- Reoiolo - Substitui uma corrente por outra. Muito usado para 
cálculos iterativos. 
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- Fila de comando - Instala uma fila de comando na planilha de 
trabalho. 
- Calculador - Interliga a simulaçao a programas escritos em lin-
guagem compativel com o simulador, por exemplo a RPN ( Notaçao 
Polonesa Reversa ), utilizada nas máquinas de calcular da HP ( 
HEWLETT PACKARD). 
O primeiro passo para se montar a simulaç~o é escolher as 
equações de estado para cálculo das propriedades. O HYSIM oferece 
as seguintes opções : Peng-Robinson, Soave-Redlich-Kwong, Chao-
Seader, Grayson-Streed, Modelos de atividade, modelos de press~o 
de vapor, pacote para aminas, l?eng-Robinson acoplado a outras op--
ções, Soave-Redlich-Kwong acoplado a outras opções, propriedades 
de vapor d'água e outras definidas pelo usuário. Para processa-
mento de gás, a HYPROTECH recomenda o pacote de l?eng-Robinson e 
lembra que os resultados de uma mesma simulaç~o em simuladores 
diferentes, utilizando as mesmas correlações, podem ser diferen-
tes, devido aos parâmetros dos bancos de dados. Abaixo tem-se o 
desenvolvimento da correlaç~o de Peng-Robinson: 
p ;;;; R.T 
V-b V. (V+b)+b. (V-b) 
ac: 1 = O. 45 7235 
A'" 
a.P B = b. I? 
:R.T 
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Os cálculos de entalpia e de entropia segundo Peng-Robinson: 
_H_-_H_ID = Z-l _ ---:--;::-l ____ ,k-T.da].ln{V+ (2:·.:+1). b } 
R.T 21•5.b.R.T [ dT v+(2 -lJ.b 
R 
HID representa a entalpia do gás ideal e s0ID representa a entro-
pia do gás ideal em um estado de referência (HYPROTECH, 1991). Os 
parâmetros de interação Kij são valores do banco de dados do si-
mulador HYSIM, porém podem ser calculados em função das tempera-
turas criticas e dos fatores de compressibilidade ( Gao et al, 
1992). Para cálculos das propriedades fisicas e de transporte, 
ver o manual da HYPROTECH (Abril, 1991). 
O segundo passo para montar a simulação é selecionar os 
componentes que farão parte das correntes do sistema no banco de 
dados da correlação escolhida. Caso algum componente não faça 
parte do banco de dados, tratá-lo como um componente hipotético, 
fornecendo suas propriedades criticas e os parâmetros binários de 
interação. Caso algum componente seja uma fração de petróleo, a-
cionar a rotina de caracterização a partir de dados de destilação 
ASTM e de densidade. 
O terceiro passo é montar as unidades de operação que fa-
zem parte do sistema simulado, especificando as condições das 
correntes. Lembrar, por exemplo, que existem vários tipos de re-
fel"Vedores para torres e que o HYSIM só contempla um destes tipos 
sendo necessário a improvisação do usuário para representar o es-
quema real. A figura IV.ll representa um esquema simples de li-
quefação de um gás que aproveita a redução de pressao em um flash 
isoentálpico para liquefazer componentes menos voláteis. A figura 
IV.12 mostra como este sistema poderia ser simulado no HYSIM. As 
siglas: Perml, Valvl, SPl e Ajl sao os nomes dados às operações 
das figuras IV.ll e IV.l2. 
Gás 
Figura IV.ll- Esquema simples de liquefaçâo de um gás 
c 
G ásl Opera<yao ~ Opera.<7âo .A; Operao;ao ~ Operação Permutado r Ajuste Válvula Separador 
Perml Ajl Valvl Sl?l 
Gâs2 T 
Liqu.:tdo 
Figura IV. 12 - Esquema de simulação referente à Fig. IV. 11. 
o quarto passo para a simulação é especificar as corren-
tes. Após se especificar a composição, a vazão, a pressão e a 
temperatura da corrente Gásl, o HYSIM calcula todas as suas pro-
priedades termodinâmicas, fisicas e de transporte. Depois especi-
fica-se a temperatura estimada da corrente A e a pressão da cor-
rente B e o HYSIM calcula tudo sobre as correntes A, B, c e Li-
quido. Então, o simulador compara a temperatura calculada para a 
corrente Gás2 com a temperatura estipulada na operação Ajl e a-
justa a temperatura da corrente A refazendo todos os cálculos 1 
tê que a temperatura da corrente Gás2 seja a estipulada na opera-
ção Ajl. Este foi um exemplo simples de como o simulador HYSIM 
trabalha. 
IV.5 SIMULAÇÕES REFERENTES AO PROJETO DA UPGN-ATA 
Nesta primeira etapa do trabalho de simulação, o sistema 
de desidratação da unidade não foi simulado porque o banco de 
dados para a correlação de Chao-Seader não contempla o etileno-
glicol, logo os 0,34 \ molar de água do gás natural foram reti-
rados da composição da carga da unidade, passando-se a trabalhar 
em base seca. Desta forma, a simulação da unidade fica reduzida a 
duas torres de absorção, duas torres de destilação, quinze troca-
dores de calor, um forno, três bombas, dois compressores, sete 
vasos de separação e doze válvulas. As bombas e vasos de refluxo 
não fazem parte das simulações porque estão incluidos nos pacotes 
das torres. Isto totaliza quarenta e quatro (44) operações, porém 
foram simuladas mais seis misturas de fluxo, cinco divisões de 
fluxo, uma pseudo-bomba, um pseudo vaso de separação, quatro ope-
rações de reciclo, três operações de ajuste e uma operação "SET", 
que especifica a vazão de uma corrente em função de outra corren-
te. Ou seja, um total de 65 operações e 105 correntes de produtos 
e energia, formando uma simulação complexa, principalmente por e-
xistirem circuitos fechados de produtos como o propano e o óleo 
de absorção. A figura IV.13 mostra o fluxograma da simulação 4 
que é a mais completa. Nas tabelas IV.2 a IV.5 são apresentados 
dados de cargas térmicas, vazões e recuperações, relativos ao 
projeto (Petrobrás, 1980 e 1961) e às quatro simulações: 
Simulação 1: Correlação de Chao-Seader, óleo como fração de pe-
tróleo e condiç0e5 operacionai5 de projeto. 
Simulação 2: Idem, porém com a correlação de Peng-Robinson. 
Simulação 3: Correlação de Peng-Robinson, óleo como fração de pe-
tróleo e cargas térmicas de projeto. 
Simulação 4: Idêntica à simulação 2, porém com o óleo sendo urna 
mistura de nonano, decano e undecano. 
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As simulações de números 2 e 4 serviram para levantar as 
diferenças dos resultados decorrentes da maneira como se carac-
teriza o óleo de absorçao. 
As configurações das simulações 2 e 3 estao nos Apêndi-
ces A e B respectivamente e as listagens com todos os resultados 
destas duas simulações estao em Gomes (1994). 
IV.5.1 RESULTADOS 
Tabela IV.2 - Vazões da carga e dos produtos (Kgmol I h ) 
!Gás natural 
!Gás residual(1) 
IGás residual(2) 
I LGN 
IGLP 
IC5+ 
IAgua 
IMake-up óleo 
IProjetoiSimula-ISimula-ISimula-ISimula-1 
1 Içao 1 Içao 2 Içao 3 Içao 4 1 
3530,41 3530,41 3530,41 3530,41 3530,41 
2797,61 2831,11 2886,71 2903,91 2857,71 
438,11 
283,01 
246,91 
36,11 
12,21 
0,51 
410,01 
289,41 
253,01 
353,81 
291,41 
255,31 
36,41 36,11 
-----1 ------1 
0,11 1,51 
5,31 
1,41 
2 , O I 
36,41 
-------1 
0,21 
365,21 
295,41 
259,31 
36,11 
12,21 
0,11 
(1)- Gás residual da torre 21 (2) - Gás residual da torre 
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Tabela IV.3 - Cargas térmicas dos trocadores calor 
Carga térmica x 10 -5(Kcal/h) 
!Equipamento IProjetoiSimula-ISimula-ISimula-ISimula-1 
Sigla lç:&o 1 1s;ao 2 1 s;ao 3 ls;&o 4 
IP-20401(*) 14,88 I 12,04 I 12,03 I 10,73 I 13,10 
IP-20402(*) 24,80 23,62 I 22,80 24,80 I 23,51 
IP-20403(*) 4,21 5,06 4,81 4,21 4,91 
I P-20404 (**) 1,58 1,53 1,59 1,56 1, 64 
I P-20405 (**) 18,19 21,49 21,03 18,19 21,83 
I P-20406 (** l 13,60 23,44 26,31 13,60 27,89 
I (***)I 
I P-20407 (**) 52,50 56,62 55,14 47,60 56,59 
IP-20408 2,02 1,73 1,26 0,85 1,70 
IP-20409(**) 15,57 18,32 18,70 15,57 18,80 
IP-20410(***) I 38,27 28,03 28,53 26,41 29,10 
I P-20411 I 3,70 1,75 1,69 1,64 1,67 
I P-20412 (***)I 1,20 0,03 0,06 0,20 0,09 
I P-20413 18,96 15,43 15,87 14,41 1 30 
I P-20414 (***)I 22,29 15,38 15,74 14 r 34 16,09 
I Forno I 91,00 81,53 84,51 73,75 86,87 
IP-33301(***) I 50,40 44,04 43,40 44,00 44,15 
I (* l p/o gás I 43,89 40,72 39,64 39,74 41,52 
I (**)p/ o óleol101, 44 1121,40 1122,77 96,52 1126,75 
I (***l p/ a 1125,76 1110,92 1114 f 04 98,55 1117 f 32 
atmosfera I I I I 
Tabela IV.4 - Vazões dos equipamentos. 
Vazões de bombas (m3/hl e compressores (mil m3/h) 
IEquipamentos!Projeto!Simula-ISimula-ISimula-ISimula-1 
Sigla 1<;:~0 1 lç~o 2 Içao 3 I ç~o 4 
IB-20401 (8 3) I 72,90 I 88,36 I 91,13 I 74,00 I 92,13 
I B-20411 (64 l I 54,40 63,53 68,29 59,00 69,50 
I B-20403 (63) I 54,40 55,12 55,45 52,03 56,12 
IB-20404 ( 4 5 l I 34,80 35,62 35,92 33, 43,11 
IC-33301 (21) I 20,60 21,01 19,96 20,90 20,55 
IC-33302 ( 29 l I 28,10 28,98 28,85 28,08 29,33 
) 
-> Capacidade dos equipamentos. 
Tabela IV.5 - % de recuperações dos hidrocarbonetos. 
Reoupera9ão em ~ molar 
!Projeto ISimula-ISimula-ISimula-ISimula-1 
1<;:~0 1 I~!J!o 2 ls:!lo 3 ls;~o 4 
IC1 até T-21 8,89 I 7,92 I 6,67 I 6,45 I 7,20 
IC2 até T-21 43,60 I 44,58 41,58 I 39,73 42,30 
IC3 até 'l'-21 94 f 11 I 94,10 93,91 I 91,15 94,19 
IC4+ até T-211 100,00 1100,00 99,93 1100,00 99,73 
IC2 na T-22 I 1,09 I 4,32 6,32 I 1,18 8,93 
IC3 na T-22 96,42 96,44 96,41 I 91, 96,44 
I C4+ na T-22 100,00 99,90 99,91 1100,00 99,89 
IC2 até T-22 0,48 1,93 2,63 0,47 3,78 
IC3 até T-22 90,74 90,75 90,54 I 83,51 90,83 
IC4+ até T-221 100,00 99,90 99,84 1100,00 99,70 
I nC4 no GLP I 99,12 98,85 98 f 97 I 98,54 99,16 
liC5 no C5+ 87,04 87,40 86,77 I 86,49 86,67 
IV.6 CONCLUSÃO 
As simulações de números 1, 2 e 4 foram feitas especifi-
cando-se as condições de projeto : temperaturas, pressões, núme-
ros de estágios teóricos das torres, razões refluxo das torres 
e a recuperaçao de propano no LGN (liquido do gás natural). A 
mulaçao 1, no entanto, utiliza a correlação de Chao-Seader en-
quanto que as simulações 2 e 4 utilizam a correlaçao de Peng-
Robinson. As simulações 1 e 2 utilizam o óleo de absorção como u-
ma fração de petróleo e a 4 utiliza o óleo como uma mistura de 
nonano, decano e undecano. Observa-se nas tabelas de resultados 
IV.2 a IV.5 que das três simulações a que mais se aproxima do 
projeto é a simulaçao 1, que utiliza a mesma correlação que o 
projeto (Chao-Seader), porém com diferenças que se aproximam mais 
da realidade operacional da unidade do que do projeto. Nota-se 
que a maior diferença é relativa à recuperação do etano na torre 
desetanizadora, que é bem maior do que a de projeto para todas as 
três simulações. Todas as simulações levam a vazões de óleo de 
absorção maiores do que as do projeto e, consequentemente, ao 
subdimensionamento dos trocadores de calor que compõem o circuito 
de resfriamento do óleo ( P20405, P20406, P20407 e P20409), tota-
lizando um "deficit" de aproximadamente 17% na carga térmica re-
querida. 
Comparando-se as simulações 1 e 2, Chao-Seader e Peng-
Robinson, nota-se que, apesar das vazões maiores de óleo, a cor-
relação de Peng-Robinson leva a recuperações menores de hidrocar-
bonetos leves (metano, etano e propano) na torre absorvedora e a 
maior recuperação de etano na torre desetanizadora. Isto é bas-
tante coerente com a realidade da unidade, pois mesmo trabalhando 
com carga de gás e produção de LGN bem acima dos valores nomi-
nais, nunca atingiu-se a vazao de gás residual mencionada no pro-
jeto para a torre desetanizadora (torre 22). Ou seja, a correla-
ção de Peng-Robinson apresenta melhores resultados na área de 
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baixa temperatura da unidade. Já na área quente, área de destila-
ç~o, as diferenças entre as correlações s~o pequenas. 
Comparando-se as simulações 2 e 4 que utilizam a mesma 
correlaç~o de Peng-Robinson, mas que diferem na maneira de carac-
terizar o óleo de absorç~o, nota-se que a caracterizaç~o do óleo 
como uma mistura de hidrocarbonetos puros conhecidos leva a va-
zOes de óleo maiores ainda, com recuperações maiores 
metano na torre absorvedora, aproximando-se mais do 
que da realidade. 
de etano e 
projeto do 
A simulaç~o de número 2 (Peng-Robinson com o óleo carac-
terizado como fraçlo de petróleo) é a que representa mais os re-
sultados da unidade com as condições operacionais de projeto. No 
entanto, esta simulaçao leva a cargas térmicas acima das disponi-
veis para o resfriamento do óleo, mostrando ser impossivel se o-
perar a unidade com estas condições para recuperar 90,74% do 
propano no LGN. Assim, foi feita nova simulaçlo, a de número 3 
nas tabelas, que fixa as cargas térmicas máximas nos valores de 
projeto e utiliza as vazões disponiveis dos equipamentos, chegan-
do à recuperaçlo de etano de projeto, mas a uma recuperaçao de 
83,51% de propano, produzindo 4% a menos de LGN. Este é o prejui-
zo causado pelo erro da correlaç~o de Chao-Seader e pelos erros 
de projeto, principalmente na torre desetanizadora. Todavia, a u-
nidade sempre operou com gás natural menos rico que o de projeto 
e nlo seriam necessárias as alterações em equipamentos para se a-
tingir as recuperações de projeto, no entanto, estas alterações 
já mencionadas anteriormente permitiram que a unidade viesse a o-
perar com sobrecarga, sem a necessidade de construir uma nova u-
nidade para processar o gás que excedia os 2 milhões de m3/ctia. 
Ver Gomes e Maciel (1994). 
71 
CAPÍTULO V 
SIMULAÇÃO DA UPGN-ATA COM AS 
CONDIÇÕES DO TESTE DE CORRIDA 
V.l OBJETIVOS DA SIMULAÇÃO 
Esta etapa do trabalho tem como objetivo principal a re-
produção das condições operacionais da UPGN-Ata, levantadas em um 
teste de corrida efetuado em fevereiro de 1992, para que se tenha 
uma condição mais concreta de se avaliar o grau de confiabilidade 
do simulador HYSIM e da correlação de Peng-Robinson pa.ra unidades 
de processamento de gás natural. Para tal não se pode utilizar· os 
números de estágios teóricos das torres mencionados no projeto. 
Tem-se que descobrir as eficiências das torres de absorção e de 
destilação, pelo menos as eficiências globais. Estas eficiências 
servirão como ponto de partida para as simulações de otimização 
da unidade, que serão feitas na próxima etapa deste trabalho. 
o teste de corrida é um levantamento variáveis opera-
cionais da unidade de processo ( tempe.raturas, pressões e fluxos 
volumétricos ) , juntamente com uma coleta de amostras das p.d.nci-
pais correntes para análises laboratoriais. 
V.2 TIPOS DE REFERVEDOR 
Love (1992) classifica os "reboilers" em seis tipos, se-
lecionando aqueles que representam um estágio teórico de 
çao: 
- Caldeira (Kettle), corresponde a um estágio teórico. Ver figura 
V.l. 
- Circulação forçada, corresponde a um estágio teórico. Ver figu-
ra V.2. 
- Vertical oom uma pa55agem, corresponde a um estágio teórico. 
Ver figura V.3. 
- Horizontal com uma passagem, corresponde a um estágio teórico. 
Ver figura V.4. 
- Termosifão vertical com circulação natural, nao corresponde a 
um estágio teórico. Ver figura V.5. 
- Termosifão horizontal com circulação natural, nao corresponde a 
um estágio teórico. Ver figura V.6. 
V.3 A SIMULAÇÃO 
Em relaçao às simulações anteriores 
figura IV.l3), esta simulaçao sofreu alguns 
çao: foram retiradas três operações do tipo 
representadas pela 
ustes de otimiza-
uste e foi acres-
centada uma operaçao do tipo reciclo. Por motivo de necessidade 
de memória do computador e por ser uma operaçao dispensável ao 
objetivo final da simulaçao, foi retirado o vaso de entrada da u-
nidade sem causar prejuizo, pois a amostra do g 
letada após este vaso. Para corrigir um erro do 
foram introduzidos um misturador e uma bomba no 
natural foi co-
projeto básico 
fundo da torre 
fracionadora de óleo rico (torre 23). Isto porque o projeto con-
sidera a temperatura do produto de fundo da torre igual à tempe-
ratura de saida do refervedor, como em um sistema convencional de 
um refervedor "reboiler" tipo caldeira, (ver figura V.l). No en-
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Figura V.l -"Reboiler" 
tipo Calde-ira. 
Figura V.3 - "Reboiler" 
vertical, uma paesagem. 
Figura V.5 - "Reboiler" 
termosif~o vertical com 
circulação natural. 
Figura v.2 -"Reboiler• 
com circulaçâo forçada. 
Fi.gura V.4 -"Reboiler" 
hori2ontal, uma passagem 
Figura V.6 - "Reboiler" 
termosifão horizontal 
com circulaç~o natural. 
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tanto, na prática, isto nao ocorre, porque o liquido bombeado pa-
ra o forno (refervedor da torre) é uma mistura do liquido que 
desce da última bandeja com o liquido que retorna do refervedor, 
como mostra a figura V.2 de um "reboiler" com circulaçao forçada. 
A figura V.7 mostra: o refervedor convencional adotado pelo simu-
lador HYSIM, o refervedor real e o esquema utilizado na simulação 
para representá-lo. 
Para ajustar o circuito de resfriamento do óleo pobre e 
representar as trocas de calor que existem entre as tubulações 
nao isoladas termicamente e o meio ambiente, foi criada uma ope-
raçao de resfriamento, logo após o pré-aque de carga da tor-
re 23. No total foram simuladas: 116 correntes de fluxos, 21 cor-
rentes de energia e 84 operações. A simulação ficou ainda mais 
complexa com a introdução dos estágios reais nas quatro torres 
(total de 141 estágios calculados), ver figura V.8. 
Foi criada uma escala crescente de prioridade para a al-
teração dos valores levantados no teste de corrida de acordo com 
o grau de confiabilidade das medidas. A primeira variável desta 
escala é a menos confiável: 
- composiçao do GLP 
- temperaturas medidas por termômetros bimetálicos 
- vazão de gás 
- vazão de liquido 
- temperaturas medidas com termopares 
- pressões 
- composição de gás residual 
- cargas térmicas dos trocadores de calor 
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de Henry, da pressão do sistema e da 
outra correlação para destilação é função da 
va dos componentes chaves leve e pesado e 
do liquido. A 
lidade relati-
média 
molar da carga na temperatura média da torre. Estas corre s 
permitem cálculos rápidos da eficiência global , pois 
dependem de propriedades fisicas medidas em 
serem obtidas; porém sabe-se que esta eficiência depende também 
das variáveis de transferência de massa que influenci 
lo projeto do prato e do grau de mistura do liquido, o que 
a comprometer os resultados encontrados , 1980). 
Nesta simulação, inicialmente foram os números 
de estágios teóricos do projeto para se obter os 
sição, temperatura e pressão das torres. Com 
correlações de O'Connell nos 
de compo-
e as 
das figuras V.9 e 
e V.lO, calculou-se as eficiências globais e 
coincidiram com os valores anteriormente utili 
outra vez a unidade com os novos valores de núme.ros de 
teóricos e assim sucessivamente até que a diferença no percentual 
de eficiência fosse na primeira casa decimal. Com duas ou i-
terações o resultado foi atingido. Todavia, surgiu a 
considerar a torre como uma série de torres por es-
tágio teórico e calcular as 
tas torres, ou seja, as efi ências estágios 
se que a ef"iciência aumenta no sentido topo 
torre e que nas regiões de carga ela uma 
voltando a crescer na seção de regeneração mas nem sempre recu-
pera o valor da eficiência da seçao de absorçao. Como a ên-
a aumenta do topo para o fundo da os estágios 
do prato 
cos, isto também ocorre para os 
ficiência do estágio teórico como a 
que o compõe, traça-se uma curva de versus estágio re-
al central, obtendo-se assim as eficiências dos demais 
reais. De posse das eficiências dos estágios s se a 
trabalhar com eles no simulador, obtendo-se novos perfis com-
posição, temperatura e pressão para cada bandeja. Agora, passa-se 
a considerar cada bandeja como uma torre e utilizando as correla-
ções de O'Connell as novas eficiências das bandejas são calcula-
das, depois retorna-se á simulação e assim sucessivamente, até 
que as diferenças de resultados sejam na primeira casa decimal da 
eficiência percentual. Este método empirico, desenvolvido neste 
trabalho, mostrou resultados muito bons para a simulação com gás 
natural, o que não se pode garantir para outros tipos de mistu-
ras. As tabelas V.l e V.2 mostram os resultados obtidos em cada 
etapa deste método para uma das torres da simulação. As figuras 
V.ll, V.l2 , V.l3 e V.l4 mostram as curvas de eficiências das 
bandejas para as etapas finais do método, para as torres 21, 22, 
23 e 24, respectivamente. Ver Maciel e Gomes (1994) e diagrama de 
bloco da metodologia no Apêndice J. 
A correlação de O'Connell para fracionadoras pode ser re-
presentada de maneira aproximada pela equação abaixo, a qual po-
de apresentar um erro na faixa de +7% a -7% em relação aos dados 
experimentais de torres, levantados pelo próprio O'Connell. 
Eficiência(%)= 48,7663 x (CJ.LK xJ.!carga )-0,255837 
~ constante de equilíbrio do chave leve 
""'LK = -
constante de equilíbrio do chave pesado 
~arga = viscosidade da carga em centipoise. 
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Tabela V.1- Eficiências dos estágios 
(fracionadora de óleo rico). 
I Estágio I Eficiên-INúmero dei Eficiên.INúmero 
!teórico! c ia (%) I estágios I a (!lo) I estágios 
1 100,0 1,000 100,0 1,000 
2 73,0 1,370 73,0 1,370 
3 77,9 1,284 77,9 1, 4 
4 81,0 1, 5 80,9 1,236 
5 82,2 1, 217 82,1 1, 
6 82,8 1,208 82,8 1,208 
7 83,2 1,202 83,2 1, 
8 83,7 1,1 83,5 1,1 
9 84,0 1,190 84,0 1,190 
10 65,0 1,538 ,3 1, 5 
11 68,5 1, 460 68,4 1,4 
12 74,0 1, 73,9 1, 
13 77,9 1,284 77,1 1, 
14 80,0 1,250 79,0 1, 
15 81,0 1, 5 80,2 1, 7 
16 82,2 1,208 81,0 1, 
17 82,6 1, 211 81,8 1, 2 
18 83,0 1,205 82,1 1,218 
19 100,0 1,000 82,6 1, 
20 ----- ----- 82,7 1, 
21 ----- ----- 83,0 1, 
-·---- ----- 100,0 1, 
Total ----- 23,643 ·--·- -- 27,4 
A eficiência média inicial estimada 
torre 
I Estágio 
I equi-1 
1,000 
1,865 
3,012 
4, 
5,4 
712 
7, 7 
9,117 
10, 
11,709 
13,242 
H, 
,975 
17, 
18,513 
19,754 
20, 2 
2 4 
24, 
f 8 
834 
·~---·--
: 68' o % 
A média n~o inclui o primeiro e último 
refervedor ) . 
os ( condensador e 
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Tabela V.2 - Eficiência dos estágios reais 
(fracionadora de 6leo co) 
1 100,0 100,0 
2 74,2 85,2 
3 77,8 83,0 
4 80,4 83,2 
5 81,7 83,3 
6 82,4 83,5 
7 82,9 83,2 
8 83,2 83,3 
9 83,5 83,6 
10 83,9 83,6 
11 83,0 83,6 
12 63,0 60,3 
13 67,2 64 f 2 
14 71,5 69,5 
15 74,9 72,2 
16 77,1 75,4 
17 78 f 6 78,0 
18 79,7 79,8 
19 80,5 81,0 
20 81,1 81,8 
21 81,8 82,5 
22 82,0 83,1 
23 82,5 93,5 
24 82,6 82,6 
25 82,7 84,6 
26 83,0 84,9 
27 100 o 100 o 
As eficiências usadas são encontradas no 
os perfis anteriores. 
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100,0 100,0 
80,8 82,8 
81,5 82,0 
83,0 83,0 
83,4 83,3 
83,4 83,4 
83,4 83,4 
83,6 83,8 
83,6 83,8 
83,6 83,8 
83,7 83,9 
'9 60,5 
,o ,o 
,9 ,6 
f 5 72,4 
7 o 7 6 
f 1 78,0 
80,0 80,0 
81,0 81,0 
82,0 82,0 
82,5 82,5 
83,1 83,1 
83,8 83,5 
84,0 84,0 
84,3 84,3 
84,8 B4,8 
co o•connell com 
Nas tabe V.l e V.2 nota-se a a 
ência de s. A método empirico desenvolvido para 
torre utilizada aqui. para mostrar o desenvolvimento do método é a 
fracionadora de óleo rico, que tem o menor número de es re-
(27 estágios, sendo um conde , um e bandejas 
perfuradas). Inicialmente, estimou-se 19 ideais, ou se·· 
ja, 17 bandejas ideais, o que nos uma ência de %. 
Com o perfil encontrado na simulaç~o, encontrou-se no co de 
ciência de O'Connell um valor médio de 78, , o qual foi 
para a nova simulaç~o. Novamente, no gráfico de O'Connell, encon-
tra--se uma eficiência média de 79, H, O, 25% que a i'-"L"''-'"'" 
anterior. Com este resultado, encontra-se que a 
estágios, o que difere da realidade em 0,4 
tem 
os. 
a do e 
f 4 
o se a eficiência do estágio téorico como a 
real central que compõe o estágio teórico e 
onde se obtém as eficiências demais es 
raca-se uma curva, 
os reais. O 
sador e o refervedor foram considerados com 
Com mais três simulações chega-se a resultados com 
nores que 1%, bastante aceitável, 
pria correlação de O'Connell é de 
já que a de erro 
mais ou menos 7%. 
V.5 RESULTADOS DA SIMULAÇÃO 
Os valores encontrados no teste de e os 
correspondentes encontrados na simulação estão mos 
nas tabelas V.3 a V.lO. São valores cargas térmicas, 
100%. 
me-
turas, pressões, vazões e composições molares. As V.l5 e 
e do 61eo 
e V.19 mostram as 
V.16 mostram as curvas de 
ção, respectivamente. As 
curvas de composição do 
dual da àesetanizadora e 
resfriamento do g 
guras V. 17, V. 18 
residual da orvedora, do g 
do GLP produzido 
respectivamente; com dados da simulação e 
gráficas. A listagem completa dos resultados 
na desbutani 
análises cromato-
simulaçao encon-
tra-se no relatório interno (Gomes, 1994) e a configuração da 
mulaçao encontra-se no Apêndice C deste 
teste CO H ida 
0.00 
PZ 1 P22 1?23 T21 
!!:n t" '"i " do 
Figura V.l5- Curva de resfriamento do g ao longo do 
teste de corrida 
o 
0.0 
P29 Ptub<) PZ"f P26 1?25 P24. 1/:':H 
Figura V.l6- Curva de resfriamento do óleo ao longo do 
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teste de c<Jrrida 
gura V.l7- Composição do g residual da 
teste de con:ida 
metano etano C02 pr:opano nitr 
gura V.18- Composiçi:!o do g residual da zadora 
IV. :3, 
'3% 
40.0 
v' 19 -
se a 
se que a 
a unidade 
a como operaria com a 
jeto. Porém houve um aumento 
uma reduçao no consumo de g 
teste 
do G 
V.3 com a 
ca necess 
como no teste 
e com g 
na 
LGN. Esta no consumo 
molecular do óleo 
áveis ca:s de uma onal 
ressao, temperatura e vaz l , a pressao é a f 1 de se.r 
medida e o manõmet.ro é o instrumento s 1 de ser 
e de se manter em de medi o, 
se manter os s de 
p nos nas 
s, em 
s corre s. em 
!19 
erros de leitura da váriavel, somente dois ins ntos com 
res na tabela V.4 mereceriam uma revisão: o vaso 23 e o da 
corrente 66*(descarga da bomba 27). Principalmente o último, pois 
seria impossivel injetar glicol a 31 Kgf/cm2 no g natural a 34, 
1 Kgf/cm2. 
Observando-se as figuras V.15 (curva 
gás), V.l7 (composição do gás residual da 
ção do gás residual da torre 22) e as tabe 
resfriamento do 
21), V.18 (compo-
V.5 (cornposi 
molar por cromatografia), V. 6 (temperaturas medidas por termopa·· 
res) e sabendo que se pode confiar nas análises cromatográficas e 
nas medições por termopares, pode-se afirmar 
segue reproduzir de maneira confiável o processo 
rim, nota-se algumas distorções nestas tabe 
bela V.6 os termopares das correntes , 37, 
a simulação con-
da UPGN-Ata. Po-
torre 23 necessitariam de uma revisão; a do GLP do 
teste de corrida tem menos etano e propano e mais butanos o 
da simulação, o que confirma a perda componentes mais 
durante o processo de coleta da amostra, o qual é precário. Mesmo 
as análises apresentadas na tabela V.B, com correntes do 
que não possuem pontos de amostragem bem ados, com 
bilidade de contaminação da amostra com liquido (componentes s 
pesados); não apresentaram resultados tão ruins quanto os da 
lise do GLP (Gás Liquefeito de Petróleo). 
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Tabela V.3 - Cargas térmicas de projeto e da 
( x lo-5 Kcal I hora) 
Permutador Valor dei Valor nça I 
de calor projeto simulaçi!!ol percentual! 
I I 
P-21 14,88 14 f 87 ,07 
P-22 24,80 24 f 81 0,04 
P-23 4,21 4,21 0,00 
P-24 1,56 1,55 -0,64 
P-25 18, 18,30 ,16 
P-26 13,60 13,60 0,00 
P-27 52,50 52,50 0,00 
* P-28 2,02 1,48 73 
P-29 15,57 15,57 0,00 
P-210 38,27 31,17 -18,55 
** P-211 3,70 2,88 -22,16 
** P-212 1,20 0,21 -82, 
P-213 18,96 18,96 o,oo 
P-214 22, 19,00 -14, 
P-218 0,47 O, 4 7 O, 
I*** P-219 5,05 1,96 -61,18 
P-220 1,16 1,16 0,00 
P-301 50,40 45,23 -10, 
Forno 91,00 82,83 -8,98 
"' Devido ao erro de projeto da torre dese zadora. 
"'"' Devido à retirada do condensado lizado da a 
da torre debutanizadora. 
*** Devido à mudança do projeto após a compra do equipamen-
to. 
P-tubo - Representa as perdas de calor 
tubos sem isolamento térmico. 
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a nos 
Tabela V.4 - Pressões das correntes e vasos te de cor-
rida e valores correspondentes simulaç~o (Kgf/cm2) 
Corrente Teste de Valor da I 
Número corrida simulaçáíol 
I 
1 34,1 34,1 o, o 
Vaso-22 32,6 32,3 -0,3 
I Fundo T-211 32,8 32,2 -0,6 
I Topo T-211 32,3 31,6 -0,7 
Vaso-23 I 19,6 17,5 ,1 
Topo '!' 221 16,4 15,4 -1,0 
57 I 40,0 40,0 o, o 
vaso-24 I 11,1 10,8 -0,3 
GLP 12,7 12,7 o, o 
I Fundo T--241 13,3 13,3 o, o 
I Vaso-2101 19,2 19,2 o, o 
86* 31,0 34 f 1 3,1 
Vaso-31 18,2 19,2 1,0 
vaso-32 6,2 2 o, o 
vaso-33 2 o 2 o o o 
Tabela V.5 - Composições (% molar) dos produtos sados 
por cromatogra.fia gasosa. 
Nome do !Gás residual T-21 I Gás r·esidual T- GLP 
jcomponentel teste I simula- teste I simu1a-jtes jsimula-1 
I I corrida 1 çáío corrida! I I I 
I I I I I 
!Nitrogênio! 1,33 1,24 0,25 0,22 0,02 0,00 
IDiox.carb.l 1,93 1,80 3,69 4' 60 0,00 o,oo 
Metano 89,57 89, e o 61,80 60,91 0,01 0,00 
Etano 6,73 6, 71 31,95 ,ee 13,12 14 f 57 
Propano 0,35 0,39 2,19 2, 50,00 
Butanos 0,01 0,00 0,00 O, 36,59 f 
IPentanos+ 0,08 0,06 0,22 o, 14 0,26 0,12 
Tabela V.6 - Temperaturas medidas por termopares e os 
valores correspondentes da simu 2C l 
Corrente Teste de Valor da I 
Número corrida simulaç!!lol Diferença 
I 
3 13,2 11,7 -1,5 
8 -22,2 -21,8 0,4 
11 -17,5 -16,8 0,7 
12 -20,9 -20,7 0,2 
15 -4,9 -3,8 1,1 
17 -16,2 -16,8 
--o' 6 
20 -20,7 -20,7 0,0 
29 -23,1 -25,1 -2,0 
33 17,0 5,7 -11,3 
37 146, o 120,5 25,5 
44 265,0 261,9 -3,1 
!topo T-23 87,0 75,7 -11,3 
I 58 -7,8 -11, o -3,2 
59 -17,0 -17,0 o, o 
67 53,0 39,5 r 5 
71 -20,4 -21,3 -0,9 
81 122 o 127 6 5 6 
A tabela V.? (temperaturas medidas bimetálicos) e a 
gura V.16 (curva de resfriamento do óleo) confirmam o que já e-
ra conhecido: os termômetros bimetálicos não são tão confi 
quanto os termopares. Destacam-se como os mais criticas os ter-
mômetros das correntes 48, 49 e 67. 
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Tabela V.7- Temperaturas medidas por termômetro bimetálico 
e os valores correspondentes da simulação (2C) 
Corrente Teste de Valor da I 
Número corrida simulaçi'íol Difere 
I 
1 35,0 35,0 O, O 
16 25,0 33,9 8,9 
32 60,0 25,1 34,9 
35 38,0 42,8 4,8 
40 125,0 l16, o -9,0 
41 150,0 138,0 -12,0 
45 241,0 244,8 3,8 
46 191,0 217,2 26,2 
47 195,0 208,8 13,8 
48 97,0 84,0 13,0 
49 73,0 45,5 -27,5 
53 -12,0 -12,0 0,0 
61 35,0 32,9 -2,1 
63 37,0 33,7 3,3 
64 53,0 46,6 -6,4 
GLP 30,0 30,6 0,6 
66 141, o 130,2 -10,8 
67 50,0 39,5 f 5 
73 88,0 86,2 -1,8 
90 44,3 0,3 
91 40,5 ,5 
108 82 3 
Tabela V.8 - Composições (%molar) das outras correntes analis 
por cromatografia gasosa. 
Nome do I Gás do Vaso- Gás fundo T-21 I LGN 
!componente! teste lsimula-1 teste lsimula-1 s !simula-i 
corridalção corridalção corrida! 
________ I _______ I ______ .1 ____ _ 
!Nitrogênio! 
1 Diox. carb. I 
Metano 
Etano 
Propano 
Butanos 
Pentanos+ 
1,14 
2,00 
82,56 
9,25 
3,47 
1,30 
o 28 
1 1,12 
1,92 
84,27 
8,71 
2,89 
0,95 
o 14 
1,22 
2,14 
83,03 
9, 64 
2,99 
o, 
o 26 
1,15 
1,91 
86,15 
8,34 
2,04 
o, 
o 05 
Tabela V.9 - Vazões de corre e produtos 
valores do de corrida e 
Gás em Mil M3/h a 
Corrente Teste deiSimulaçaol 
corrida I I 
I I 
Gás Natural 114 f 1 111,4 
!Gás Residual T-211 101,6 94,0 
I Gás Residual T-221 8,9 8,8 
carga da 'I' 4 ,6 33,6 
GLP 2 25,7 
C5+ 7,7 7,9 
Refluxo da T-23 27,0 26,7 
Refluxo da T-24 19,0 18,7 
31 23,5 23,5 
jÓleo pobre p/T- 13,8 11,6 
!Óleo pobre p/T-211 82,7 78,9 
I Glicol regenerado! 1,7 1,8 
102 9 
0,01 
o,oo 
0,01 
8,08 
43,56 
31,05 
17 29 
o,oo 
o,oo 
0,00 
11,74 
44, 
r 
1472 
unidade com 
simulaçilío 
em M3/ti ) 
e.n~nc:a (%) I 
I 
______ I 
f 4 
-7,5 
-1,1 
2,9 
-1,9 
2,6 
-1,1 
-1,6 
o, o 
-15,9 
-4,6 
5,9 
-11 B 
Das medições de vaz~o (tabela V.9 ), 
ruins as seguintes: gás residual da torre absorvedora, óleo 
a torre desetanizadora e propano liquido saindo do vaso 31. 
Tabela V.lO - Destilação ASTM D86 do óleo de 
% volumétrica e temperatura em o C. 
Destilaçao Óleo de 
ASTM D86 teste de simula-
corrida ç!!lo 
PIE 93,3 9 8 
5% 110, o 102,3 
10% 116,7 108,7 
20% 124,4 116,7 
30% 130,6 128,7 
40% 135,6 130,7 
50% 140,6 134,4 
60% 14 7' 8 142,2 
70% 155,6 153,4 
80% 165,6 163,7 
90% 176,7 175,6 
95'11 186,7 1136, 9 
PFE 201,7 201,8 
Densidade 0,754 O, 
!Peso molecular! 118,34 118' 30 
Abaixo são .fornecidos outros HlSUltados da simulação, 
r a os quais não se dispt'le de dados compara ti vos do 
rida: 
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de cor-· 
Consumo de glicol = 21,6 litros I dia. 
Glicol no GLP = 840 ppb em peso<=> 0,24 li 
Agua no GLP = 20 ppb em peso 
Glicol no Cs+ = O 
Agua no Cs+ = o 
Glicol no gás residual da '1'-21 = 47,3 ppb 
0,07 
Agua no gás residual da T-21 - 21,0 ppm 
Glicol no gás residual da '1'-22 = 160,0 ppb 
0,03 
I dj"a. 
em peso 
I dia. 
em peso . 
em 
I dia. 
Agua no gás residual da T-22 = 44,7 ppm em peso. 
Produção de óleo de absorção= 844,8 litros I dia 
<=> 
<=> 
V.6 EFICIÊNCIA GLOBAL VERSUS EFICIÊNCIA POR PRATO REAL 
Com os dados d.isponiveis do teste de 
simular as torres de três formas: 
a Utilizando estágios teóricos a 
globaL 
b - Utilizando estágios reais com 
constante e igual à eficiência g 
c - Utilizando estágios reais com 
segundo a metodologia do item v. 4. 
da 
a 
ências 
Foram feitas as simulações para cada isoladamente e 
os resultados comparativos estão mostrados nas tabelas V.ll a 
v. 16. 
A torre absorvedora foi simulada com os seguin números 
de estágios teóricos, respectivos opções acima : 12 e 
11,85 estágios (eficiência global de ,5%) e 11,79 estágios. 
resultados estão nas tabelas V.ll e V.12, a seguir: 
Tabela V.ll - Composiçao do g do topo absorvedora nas 
três opções de simulaçao, comparadas com o 
corrida (%molar). 
Componente caso a caso h caso c ste de 
------- ---- ------ " 
Metano 89,8040 89,8033 89,8013 89,5700 
Etano 6, 7624 7088 6, 7113 6,7300 
co2 1,8052 1,7992 1, 1,9300 
Nitrogênio 1,2360 1,2367 1, 1,3300 
Propano 0,3389 0,3863 0,3853 0,3500 
Butanos 0,0001 0,0003 0,0003 0,0100 
Pentanos + o 0534 o 0654 o o 0800 
Tabela v.12 - Algumas vari s da torre absorvedora as três 
opções de simulaç:!o, comparadas com o teste de cor-
( temperatura em , fluxo em Kgmol/h). 
--------
Variáveis caso a caso b caso c tes de 
Temperatura do gás -19,94 -20,71 I - ,90 
na entrada da UPGN I 
Temperatura no topo -4, -3,84 -3,85 4,90 
da torre absorvedoral 
Temperatura no fundo! -14,37 -17,00 -1 85 "" 16, 20 
da torre absorvedoral 
Fluxo de gás no topol3924,03 13Sl21, 46 13921,74 4 ,03 
da torre absorvedora 
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Fazendo uma análise de erro relativo médio 
laçlo ao teste de corrida, verifica-se que as 
quenas entre as três simulações, porém a 
casos em re--
s::!o 
caso o se a-
pro::dma mais do teste de corrida, com uma média módulo erro 
relativo de 15,75%. Em segundo lugar vem o caso b com 15,90\ e em 
terceiro lugar vem o caso a com 16,381. Desejando-se reduzir a 
quantidade de trabalho pode-se trabalhar com o caso b e desejan-
do-se ganhar capacidade de memória do computador pode-se traba-
lhar com o caso a, sem grandes prejuizos para a simulação; isto 
porque a torre absorvedora não tem alimentaçlo em pratos interme-· 
diários, ficando a diferença entre as três 
fraçlo de estágio teórico: 12,00 estágios, 
estágios, respectivamente. 
opçOes apenas em uma 
11,85 estágios e 11,79 
Para estudar a torre desetanizadora foram aplicaac•s os 
três casos de simulação já mencionados, a corre 
de O'Connell de absorvedoras a seção de absorção e a corre-
lação de O'Connell de fracionadoras para a rege e 
mais um caso d, semelhante ao caso a, porém considerando só a 
correlação de O'Connell de absorvedoras para a torre. 
os números de estágios teóricos ficaram, ctivamente, aos ca-
sos da seguinte forma: 
a - Torre absorvedora (4 estágios cos) a 
urna seçlo de regeneraçlo de uma onadora es-
tágios teóricos), com um total 23 es a 
tir das e.ficiências globais das s, 33,0% 
para absorçlo e 48,5% para a reg 
com a b - Torre absorvedora (12 estágios re 
constante de 33,01) acoplada a urna s 
çlo (36 estágios reais com efi ncia 
48,5% e um "reboiler" com eficiência de 
de regenera-
constante 
100%), 
lizando 49 estágios reais e ,42 estágios teóricos. 
c - Torre absorvedora (12 estágios re s com 
variada segundo o item V.4) acoplada a urna 
regeneraçào (36 estágios reais com 
segundo item V.4 e um "reboiler" com 
100,0%), totalizando 49 estágios 
gios teóricos. 
ência 
efi ê 
e ,51 
d - Torre absorvedora com "reboiler" ( estágios 
cos, sendo 18 a partir da eficiência global 
e um "reboiler" com eficiência de 100,0%1 
a de 
6ri-
f 
Os resultados comparativos das quatro simulações em rela-
ç~o ao teste de corrida est~o nas tabe V.13 e V.14 : 
Tabela V.l3- Composiçào do g do topo da 
Componente 
Metano 
Etano 
co2 
Nitrogênio 
Propano 
Butanos 
nas quatro opções de simulaçào, comparadas com o 
o teste de corrida (% molar) . 
caso a caso b caso c caso d teste de 
60,97 60,88 60,91 60,95 61,80 
31,94 31,83 31,88 f 31,85 
4 f 60 4,59 4 f 60 4,59 3,69 
O, o, o, o, o, 
2,15 2,31 2, C) <.r 2,19 
0,01 0,02 0,02 o, 0,00 
100 
Tabela V.l4- Algumas variáveis da torre de as 
quatro opções de simulaçillo, comparadas com o 
de corrida ( temperatura em em Kgmol/h) . 
Variáveis caso a caso b caso c caso d 
Temperatura do 7,26 04 5,67 7,31 17 f 00 
topo da torre 
Temperatura do 120,52 120,51 120,50 120,52 146,00 
fundo da torre 
Fluxo de Gás nol 367,87 368,40 368 f 11 367,95 371,88 
endo uma análise de erro relativo médio dos quatro casos em 
relaçlo ao teste de corrida, verifica-se que as 
pequenas entre as quatro simulações, porém a simulaçlo caso b se 
aproxima mais do teste de corrida, com uma média do módulo do er-
ro relativo de 17,571. Em segundo lugar vem o caso o com 17,951, 
em terceiro lugar vem o caso d com 18,33% e em último lugar vem o 
caso a com 18,44% de erro. Desejando-se trabalhar com os 
internos de vazões e composições, deve-se 
o qual retrata as alterações bruscas nas 
com o caso c, 
as das zonas 
carga da torre (torre com três alimentações intermediárias). 
rém, se se deseja obter apenas as composições produtos, pode-
se trabalhar com o caso d sem grandes prejuizos a simuiacao 
o caso d reduz bastante a memória RAM do computador. 
A 
a 
b 
torre fracionadora simulada com as opções: 
-
-
Utilizando 18 estágios teóricos a da efi ên-
a global de f 0%. 
Utilizando 25 estágios r e s com ência constao 
e igual a 62,0%, um condensador e um "reboiler", am-
bos com eficiência de 100,0%, o totaliza 17,5 es-
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tágios teóricos. 
c - Utilizando 25 estágios reais com 
das segundo o item V.4, um "reboi 
ncias 
e um 
dor, ambos com eÍiciência 
21,99 estágios teóricos. 
100,0%, o que 
Os resultados est~o nas tabelas V.l5 e V.16, a seguir: 
Tabela V.l5- Composiçao do LGN do topo da 
Componente 
Etano 
Propano 
Butanos 
três opções de simulaçao, comparadas com o 
corrida (%molar). 
caso a caso b caso o I teste de 
I 
11,73 11,70 11, 74 13,08 
44,91 44 f 713 44,93 43,57 
28,60 28,51 ,61 31,06 
nas 
Tabela V.16- Algumas variáveis da torre as 
três opções de simulaçao, comparadas com o 
corrida ( temperatura em em Kgmol/h). 
variáveis 
Temperatura do topo 
da torre 
caso a 
81,70 
Temperatura do fundol 243,60 
da torre I 
Fluxo de 6leo(fundo) 1 
Reposiç~o de óleo 
Fluxo de LGN 
I 
I 
I 
I 
I 
caso b I 
I 
-----
I 
72,50 
24 5, 58 
561,35 
0,937 
351 95 
(*) Dado histórico, média do ano da 1991. 
caso c I de I 
I I 
_! ____ ~ I 
75,70 I 87,00 I 
I I 
244' 78 I 241 f 00 
I 
,52 I ----·--
-0,219 1(*)-Cl,l 
350 78 348 
' 
» 
• 
• t 
t 
• 
• 
Fazendo uma análise de erro relativo médio dos 
laçao ao teste de corrida, verifica-se que as 
casos em re--
quenas entre as três simulaçOes, exceto no item de reposiçao 
óleo que apresentou grandes diferenças, o que demonstra 
tes perfis internos de composição, tendo a simulação b 
de 6leo de absorçao no topo da torre e as outras duas simulações 
demonstram incorporação de hidrocart;onetos do g no 61eo, ou se-
ja, produção de óleo, o que está coerente com o histórico da 
dade. Este item levou a um erro relativo muito grande a 
mulação b (804,51%). A simulação caso a se aproxima mais do 
de cor:dda, com uma média do módulo do erro relativo 15,4 
Em segundo lugar vem o caso o com 18,78'1! e em lugar vem 
o caso b com 111,62%. Desejando-se reduzir a quantidade de 
lho e ganhar capacidade de memória no computador, pode-se 
lhar com o caso a ( estágios teóricos ), porém se se ja 
balhar com os perfis internos das torres, 
o (eficiências variadas ao longo da 
se optar pe 
) . 
A torre desbutanizadora foi simulada com as 
a - Utilizando 
cia global de 
estágios 
7 0%. 
teóricos a partir da 
caso 
ên-
b - Utilizando 30 estágios r:·ea.is com ência constante 
e igual a 73,0%, um condensador 
bos com eficiência de 100,0%, o 
tágios teóricos. 
e um "r:·eboi 
que totaliza 
c - Utilizando 30 estágios ncias 
das segundo o item V, 4, um "rebc•ller" e um 
s com 
dor, ambos com 
28,92 estágios 
eficiência de 100,0%, o 
teóricos. 
que 
Os resultados estio nas tabelas V.l7 e V.lB, a seguir: 
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f am-
,9 es-
condensa-
_j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
j 
Tabela V.17- Composição do GLP do topo da nas 
três opções de simulação, com o te de 
corrida (%molar). 
Componente caso a caso b caso c 
Etano 14 f 61 14,49 14,57 13,12 
Propano 55,93 55,48 55,79 50,02 
Butanos 29,27 ,82 f 52 60 
6 
Tabela V.18 -Algumas variáveis da torre onadora para as 
três opç5es de simulação, comparadas com o te de 
corrida(temperatura em 2C, em Kgmol/h e 
são em Kg.f/cmZ). 
Variáveis caso a caso b caso o 
Temperatura do topo 51,00 49,40 50,30 
da torre 
Temperatura do .fundo! 129,40 131,10 130,20 
da torre I 
Fluxo de GLP 281,85 284,15 282,50 
Pressão de vapor 13, 13,19 13,27 
REID do GLP 
do GLP ai 0,90 1,20 o, 
Fazendo uma análise de erro relativo médio 
lação ao teste de corrida, verifica-se que as 
I teste de I 
I I 
I I 
------
I ----- I 
I I 
141' 00 
4,84 
------
1,11 
casos em re-
pe-
quenas entre as três simulações. A simulação caso b se aproxima 
104 
mals do teste de corrida, com uma média do módulo do e.rro re 
vo de 10,64%. Em segundo lugar vem o caso a com 14,05% e em ter-
ceiro lugar vem o caso o com ,32%. Desej reduzir a 
tidade de trabalho e ganhar capacidade de memória no computador, 
pode-se trabalhar com o caso a (estágios teóricos), porém se se 
deseja trabalhar 
pelo caso o (efi 
mulações diferem 
com os perfis internos das 
ências variadas ao longo da 
t.u.rre:,, deve-se 
torre). As 
pouco 
vaporizado do GLP, que 
uma da outra, exceto no 
aumentou o erro médio 
item do ponto 
simulaçillo o. 
9 
Os resultados mostram que as diferenças entre simular a 
torre com estágios teóricos e simulá-la com 
pequenas, porém com excess&o da torre fracionaaora 
os re 
a 
com estágios reais apresentou mais proximidade com os dados 
teste de corrida, além de representar melhor a distribui de e-
ficiências ao longo da torre. Isto poderia estar re onado com 
as composições das cargas das torres e a proximidade com um 
tema de comportamento ideal. 
V. 7 CONCLUSÃO 
A metodologia de simulaçao aqui dese 
duzir as condições operacionais da UPGN-Ata 
maneira confiável no dia a dia da unidade, 
ser uti 
nti.ficando 
veis problemas operacionais e informações de instrumentos 
descalibrados. Caso as alterações para otimizaçillo do sso que 
estillo desenvolvidas no próximo capitulo des trabalho, v e-
nham a ser executadas por algum motivo, esta simulaçao s 
também para a otimizaçao das condições e 
previsões de produçao. 
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Devido ao tempo decorrido desde o teste de corrida até a 
presente data (junho de 1994), os instrumentos aqui identificados 
como descalibrados com certeza já passaram por aferições e cali-
brações, nao cabendo aqui nenhuma recomendaçao. Porém, a técnica 
de amostragem de GLP, propano liquido e de C5+ nao deve ter sido 
alterada. Para melhorar a reprodutividade dos dados e se ter mais 
confiança no simulador, sugere-se que os produtos que estejam no 
ponto de bolha ou próximo dele (GLP, propano e c 5+) tenham suas 
amostras coletadas em recipientes pressurizados com nitrogênio ou 
que se proceda a coleta segundo o esquema mostrado na figura V.22 
mostrada abaixo. 
"'-~': 
" 
., 
.. 
Figura V.22 - Esquema de amostragem de fluidos próximos 
ao ponto de bolha. 
Este esquema proposto permite que o amestrador funcione 
como um trecho de tubulação em paralelo com a tubulação do pro-
cesso, com fluxo continuo através dele, o que faz com que o amos-
trador esteja sempre cheio com o fluido do processo, sem perdas 
dos hidrocarbonetos leves, que atualmente ocorrem, devido ao pro-
cesso de amostragem com purga da amostra para a atmosfera. 
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' CAPITULO VI 
OTIMIZAÇÃO ENERGÉTICA DA UPGN-ATA 
UTILIZANDO A TECNOLOGIA NCH 
VI.l OBJETIVOS DAS SIMULAÇÔES 
Esta etapa do trabalho tem como objetivo p.dncipal a 
mização energética do processo da UPGN-Ata, utilizando a tecnolo-
gia Pinch para avaliar a integraçao energética da unidade. Para 
ser possivel uma comparação energética entre as simulações deste 
capitulo com a simulação do capitulo anteri foram mantidas as 
cargas térmicas dos permutadores do sistema resfriamento do 
gás, respeitada a qualidade dos produtos finais e mantida a 
dução de pequena quantidade de óleo de absorção, para se tar 
reposições deste no processo. 
VI.2 TRANSMISSÃO DE CALOR 
A transmissão de ocorre de três 
convecção e radiação. Em todas elas, é necess 
corpos ou regiões de um corpo com diferença 
formas : 
a a stê 
temperatura, 
de 
ou 
seja, uma região fornecedora (alta temperatura) e uma regi re-
ceptora (baixa temperatura) de calor. 
Em todo tipo de fluxo existe um potencial favorável e uma 
resi tência contrária ao .fluxo. Assim pode·-se nir que um fluxo 
é diretamente proporcional a um potenci e inversamente propor-
cional a uma resistência. I ocorre com um de elétrons na 
corrente elétrica, ocorre em um fluxo de massa em um duto e ocor-
10'1 
re com o fluxo de calor. No processo de transmissi!io de o 
regiões doadora e 
vLwa~, dependendo da 
potencial é a diferença de temperatura entre as 
receptora e as resistências si!io de diversas 
forma de transrniss~o, se é conduç~o, ou conve 
ou urna mistura destas três formas (Kern, 1980) . 
ou 
O processo de condução ocorre propagação do calor a-
través do contato direto entre as particulas que compõem os mate-
riais ou por movimento destas particulas. Em gases a condução 
calor é basicamente devido ao movimento difusional das moléculas. 
Nos liquidas e nos sólidos die tricos, a conduçi!io é basicarne 
devido à ondas elásticas. Nos metais ela ocorre pela ctifus~o 
elétrons livres, sendo as oscilações elásticas de menor importân-
cia (Isachenko et al, 1974). Para um mesmo potencial, ou seja, 
para um mesmo diferencial de temperatura, a quantidade de 
transmitida depende da condutáncia de cada material, que é o 
verso da resistência mencionada anteriormente. A conctutância 
pende das caracteristicas fisicas do material, da área exposta ao 
fluxo (A) e da distancia entre as fontes quente e fria (e). Quan-
do a área, a distância e a diferença de temperatura entre as fon-
tes sao de valor unitário, o calor transferido é chamado de con-· 
dutividade térmica do material (k). As expressões matemáticas 
representam a transferência de calor por condução si!io: 
O = Condut~ncia x AT 
Q ; k..lL.. K /iT: 
.,. 
=> Condut!ncia 
A condutividade térmica depende das propriedades 
rial e varia com a temperatura e com a pres 
industriais pode-se considerar um valor médio 
do mate-
Para os problemas 
da condutividade 
para uma faixa de temperatura, sem introdução erros signifi-
cantes. Quanto à variaçao com a pressao, ela é ainda mais despre-
a grande 
A condutividade térmica da maioria dos liquidas diminui com o au-
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mento da temperatura, sendo que a água é uma exceção. Já os 
dos nao têm um comportamento regular, alguns aumentam a conduti-
vidade com o aumento da temperatura, outros diminuem e outros o-
ra aumentam ora diminuem a condutividade. Os gases aumentam a 
condutividade com o aumento da temperatura, ( Isachenko, 74 e 
Kern, 1980 ) . 
A transmissão de calor por convecção ocorre devido ao mo-
vimento do material. Este movimento pode ser natural ou 
o que proporciona a classificação da conve em : natural e 
forçada. Uma panela de água no fogo é um exemplo simples con-
vecçao, que poderá ser natural ou forçada : o é conduzido 
pela parede da panela a um filme de água localizado junto a e ; 
este filme se aquece diminuindo sua densidade, o que o 
subir, sendo substituído por outro mais frio também 
um processo 
de água. Esta 
a 
a-
é 
quecido e assim sucessivamente, se estabelece 
transferência de calor por movimentação da massa 
uma convecção natural. Porém se passa-se a mi a água com 
uma colher, a convecção é forçada. Assim como no processo de con-
dução, a convecção é potencializada pela de temperatura 
e a condutância depende das propriedades fi cas do materi 
área de fluxo de calor, mas também depende natureza da ta-
ção do material. Quando a área e a dife.r:ença temperatura são 
unitárias, o calor transferido é chamado de coeficiente de 
ferência de calor do processo (h), ficando a são ca 
para o calor (lei de resfriamento de Newton): 
Q=hxAx,M 
A radiação envolve a transferência de energia radiante 
uma fonte emissora para outra receptora, a absorve 
energia e re.flete uma outra parte. A energia emitida é 
tada pela equação de Boltzmann, onde a vari 
da 
represen-
fonte 
depende de um fator de emissividade (S), da temperatura absoluta, 
da área de emissão e de uma constante dimensional (O") : 
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dQ = O' X S X T4 X dA 
Urna fornalha é um exemplo processo envolve radiação: o ca~ 
lor das chamas é parcialmente absorvido pe paredes serpen-
tina por onde circula o rnate.r:ial a ser aquecido e outra parte é 
absorvido pelos gases de combust&o que transferem 
serpentina pelos processos de condução e de 
Existem alguns tipos de equipamentos uti zados 
a 
um 
processo de transmisslo de calor, porém o mais conhecido e o mais 
utilizado na indústria é o trocador casco-tubo, constituído um 
feixe de tubos envolvido por um casco, normalmente ndrico. 
Neste tipo de equipamento a troca de calor ocorre por conduçlo e 
por convecçlo. A figura VI.l mostra um esquema do que ocorre na 
transmiss.1\o de calor de um fluido que circula internamente a um 
dos tubos que compõem o feixe tubular para um fluido que 
externamente a este tubo. As propriedades 
grau de agitaçlo são diferentes para os dois 
dos fluidos e o 
da parede do 
tubo, existindo diferentes resistências ao fluxo de calor nos 
dos do tubo; porém o fluxo de calor que sa a parede é úni~ 
co. 
as 
Q 
T 
R 
h 
p 
Matematicamente pode-se expressar o 
equações a seguir: 
Ai (Ti- tp) (tw - to) 
Q = "' Ri R o 
Q "' hiAiAti '"' hoAoAto 
- Calor A 
- Temperatura t 
Resistência à troca térmica i 
- Coeficiente de troca térmica o 
- Parede interna w 
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acima scrito, segundo 
~ Área troca térmica 
~ Temperatura 
- Parte interna 
·· Parte externa 
- P externa 
Q 
Figura VI.l ~ Transferência de calor através da parede de um tubo 
(Figura reproduzida da figura 3.1 do Kern, 1980) 
O calor transferido de um fluido para outro em um 
dor de calor é calculado segundo as equações , onde o (U) 
representa o inverso do somatório de todas as stências à 
transferência de calor e é conhecido como ente global 
troca térmica. o (U) varia com as propriedades dos fluidos, 
de 
logo 
varia com a temperatura, porém pode-se considerar um (U) médio, 
constante ao longo do trocador de calor, calculado em uma tempe~ 
ratura intermediária do trocador, chamada temperatura . O 
índice ml na temperatura, significa a média tmica das tem-
peraturas nos terminais do trocador de calor: terminal o (&T~,) 
e o terminal quente (ATQl· A figura VI.2 mostra os perfis de tem-
peratura para dois trocadores de calor, operando com fluxos 
lelos e com fluxos em contra-corrente . 
.8.Tml ;;;; 
1:. "' Ao + U ho + hi.Ai rw 
O = U.A.ATml 
lll 
contra-cor:rente paralelo 
Figura VI.2 - Esquema de fluxos em paralelo e em contra-corrente 
em um trocador de calor. 
Para trocador de calor com mais de uma pass em do fluido pelos 
tubos e/ou pelo casco, ora os fluxos são parale f ora 
contra-corrente, necessitando 
ção da temperatura média log 
a introdução de um fator de 
tmica (F) : 
Q = U.A. F .Á'l'ml OU Q "' U.A.ÁTml corrigido 
em 
corre-
O F é calculado em função do número de passes 
e do número de passes do fluido nos tubos, em 
ser encontrados nas páginas 649 a 654 do ( 
fluido no casco 
cos que podem 
80). Os 
cos para cálculo do hi e ho para trocadores sem mudança de 
fluidos estio nas páginas 5 e do ( 1980). 
de km encontram-se tabelados na página 619 do mesmo livro. 
s 
Para 
condensadores e vaporizadores, o cálculo do 
dos nos capitulos 12 a 15 do {Kern, 1980). 
e ho estão mostra-
Quanto ao emprego dos permutadores 
classifica-los em: 
calor, 
·- Resfriador (cooler), resfria liquido ou gá5 por meio 
-Refrigerador (chiller), utiliza fluidos 
friarnento a temperaturas abaixo daquelas obtidas nos 
res a água. 
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água. 
res-
Conden~ador, provoca a condensação parcial ou total de um ""nn,,, 
Aquecedor, proporciona o aquecimento de um 
vapor d'água. 
- Vaporizador, provoca a vaporização total ou 
do. 
- Refervedor (reboiler), é um vaporizador e 
de torres de fracionamento. 
por meio de 
de um 
co para fundos 
-Gerador de vapor, gera vapor d'água a partir de: calor disponi-
vel no processo, queima de combustivel ou cidade. 
- ~speoiais, aqui estl:lo incluidos os aquecedores de ar, res-
.friadores a ar (air-cooler), resfriadores 
mentos, aquecedores de tanques, etc ... 
camisas de equipa-
- Interoambiadores, utilizado quando se quer 
resfriar outro ao mesmo tempo. 
um fluido e 
A TEMA (Tubular Exchange Manufactures Association) 
sifica os trocadores casco-tubos segundo uma 
tras. A primeira letra classifica o tipo do 
rio, a segunda classifica o tipo de casco e a 
o tipo do cabeçote de retorno: 
g 
Primeira letra: A - Tampo e ca.rretel removíveis. 
B - Tampo boleado. 
com 
çote estaci 
classifica 
C - Feixe de tubos removivel ou carretel integra-
do ao espelho e tampo removivel. 
Segunda letra 
D - Tipo especial para alta 
E - Uma passagem no casco. 
F - Duas passagens no casco com defletor longi tu--
dinal. 
G - Fluxo dividido por defletor. 
H - Fluxo duplamente dividido. 
J - Fluxo dividido sem defletor. 
K - Caldeira. 
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Terceira letra: L - E5pelho igual ao estacionário 
tipo A. 
M - Espelho fixo igual ao 
tipo B. 
N - E5pelho fixo igual ao 
tipo C. 
p 
- Cabeçote flutuante eng externamente. 
S - Cabeçote flutuante com anel bipartido. 
T - Cabeçote flutuante com tampo preso no espelho 
U - Sem cabeçote de retorno, tubo em U. 
W - Cabeçote flutuante eng internamente. 
Por exemplo, um trocador muito utilizado é do tipo CEU, de 
tubo removivel, uma passagem no casco e tubos U. 
VI.3 -TECNOLOGIA PINCH 
Linnhoff (1982) e (1983) desenvolveu uma metodologia 
integraçao energética de processos, objetivando o menor uso de u-
tilidades, ou seja, explorar ao máximo a pe.rmuta 
tercambiadores e utilizar o minimo das 
calor nos in-
aquecimento e de 
resfriamento externas ao processo, como vapor de aquecimento e 
gua de resfriamento. A partir desta metodologia, muitos sos 
já em uso nas indústrias têm sido modificados 
de energia, com integração energética do 
racionalização 
Barton (1989) 
utilizou a tecnologia Pinch para otimizar e camente o pro-
cesso de Pirólise de naftas ou de gasóleo obtenção de eteno 
e propeno para a indústria petroqu1mica. Westphalen (1993) uti 
zou a tecnologia Pinch na hidratação de butenos para obtenção 
2-butanol. 
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A tecnologia Pinch utiliza a termodinamica para determi~ 
nar a possibilidade da troca de calor, do estudo da tem-
peratura como a força motriz deste processo. Analisando as as 
correntes que necessitam aquecimento e as que necessitam a-
menta, monta-se uma curva de resfriamento e uma curva de 
mento compostas por estas várias correntes. Es curvas 
tadas em um gráfico de temperatura versus entalpia. o ponto onde 
as duas curvas mais se aproximam é chamado de nch. Quando o 
processo está energeticamente integrado, o de calor é nulo 
no Pinch, a quantidade de utilidade é mínima, utilidade de aque-
cimento só aparece acima do Pinch e utilidade de resfriamento 
aparece abaixo do Pinch. A parte das duas curvas que se sobrepõem 
corresponde à quantidade de calor que é integrado e as das 
curvas que nilío se sobrepõem representam as quantidades minimas de 
de utilidades necessárias ao processo. Acima do nch está a ne-
cessidade de utilidade de aquecimento e es a 
de utilidade de resfriamento. Ver figura VI.3. 
T 
E 
M 
p 
E 
R 
A 
T 
TJ 
R 
A 
Curv<~ de 
res~rlamento ---~ 
curva de 
<--- aquecimento 
Figura VI.3 - Curvas compostas, aquecime 
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e resí'.riamento 
As necessidades minimas de utilidades chamadas de me-
tas de energia. Linnho.f.f apresentou um algoritmo para determina-
ç.\lo destas metas. O circuito de refrigeraçálo a propano da UPGN-
Ata, com as condições encontradas na ::dmulaç~o do capitulo V 
escolhido para ilustrar as etapas que compõem este algoritmo: 
1 - Identificar as correntes frias e as que , com as tempera-
turas iniciais e finais e deslocar estas em (ATminimo/2) : 
Corrente 1- Propano sendo aquecido no permutador P-22, 
(913 e 102) para -113,19 !?.c. 
Corrente 2- Propano sendo aquecido no permutador f 
(99 e 103) para -18,19 Qc. 
Corrente 3- Propano sendo aquecido no permutador P- f 
(100 e 104) para -18,19 Qc. 
Corrente 4- Gás residual sendo aquecido no permutador 
(16 e 15) -3,85 para 33,91 Qc. 
Corrente 5- Gás residual sendo aquecido no permutador 
(35 e 36) 5,67 para 42,81 Qc. 
de -
de -
P-21, 
P-
Corrente 6-
(105 e 106) 
Propano recebendo energia no 
sando de -19,63 para 30,46 Qc. 
C-01 e 
Corrente 7- Propano recebendo energia no compressor c- e 
(107 e 108) sando de 23,73 para 82,15 Qc. 
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f 58 
58 
de 
de 
Corrente 8- Propano sendo resfriado no " 
(108 e 109) 82,15 para 44, Qc. 
cooler " 1, de 
Corrente 9- Propano sendo resfriado no permutador P-28, de 44, 
(90 e 91) para 40,50 Qc. 
Corrente 10- Gás natural com glicol sendo 
(2 e 3) P-21, de 36,08 para 11,65 Qc. 
Corrente 11- Gás natural com glicol sendo 
(7 e 8) P-22, de 11,78 para -21,75 Qc. 
ado no permutador 
ado no permutador 
Corrente 12- Óleo pobre sendo resfriado no permutador P- f de 
(58 e 59) -10,96 para -17,00 Qc. 
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Corrente 13- Gás natural com glicol e óleo 
-16,81 
sendo 
-20, 
resfriado 
(11 e 12) no permutador P-23, de 
Os valores entre parênteses se referem às da simulaç~o. 
As temperaturas das correntes frias são aumentadas e das correo-
tes quentes reduzidas no valor nal e aumentadas no 
al de (ÀTminimo/2) . Isto garante que toda diferença 
ini 
temperatura 
entre as correntes no permutador 
do ÀTminimo escolhido. Steinmeyer 
terrninaç~o do ÀTminimo ótimo: 
a igual ou maior que o valor 
(1992) propõe equações para de-
Seção de convecção de fornos-> ÀTminimo = K1. (1,33)/(KE.U) 
Intercambiadores -> ÀTml = [ (K1/KEl. (1, 33/U). (TQ8 -TF8 )] 0,5 
0,8 < ÃTQ/ÃTF < 1, 
(TQ8 -TF8 )/ATml < 10 
-> Custo unitário da área do permutador ($ ano) . 
KE -> Custo unitário da energia economizada ($/Btu/ano). 
U ->Coeficiente global de troca térmica (Btu/hr/(ft2)QF). 
ÀTml -> Diferença de temperatura média log 
TQ8 -> Temperatura de entrada da corrente 
TF6 -> Temperatura de entrada da corrente 
tmica. 
nte (Q.F) . 
(QF) . 
2 - Definir intervalos de temperaturas para o ético, 
para um ÀTminimo = 2 r::.c, ver .figura VI.4 
Intervalo 1-> -25,58 a ·- ,75 Qc ->correntes:1, 2, 3 
Intervalo 2-> -22,75 a -21,65 Qc ->correntes:1, 2, 3, 11 
Intervalo 3-> -21,65 a -18, Qc ->Correntes:l, 2, 3, 11, 13 
Intervalo 4-> 18,63 a -18,00 Qc ->correntes:l, 2, 3, 11, 13 
Intervalo 5-> -18,00 a -17,19 r::. c ->correntes:!, 2, 3, 11, 
13 
Intervalo 6-> -17 f 19 a -15,81 Qc ->correntes:6, 11, 12, 13 
Intervalo 7-> -15,81 a -09,96 .c>. c ->correntes: 11, 12 
Intervalo 8-> -09,96 a -02,85 Qc ->correntes: 11 
Intervalo 9-> -02,85 a 06, Qc ->correntes:4, 11 
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Intervalo 10-> 6,67 a 10,65 Qc ->correntes:4, 5, 6 f 11 
Intervalo 11-> 10,65 a 12, Qc ->correntes:4, 5, 6, 10, 
Intervalo 12-> 12, 78 a 24,73 Qc ->correntes:4, 5, 6, 10 
Intervalo 13-> 24,73 a 31,46 Qc ->correntes:4, 5, 6, 7, 
Intervalo 14-> 31,46 a 34' 91 Qc ->correntes:4, 5, 7, 10 
Intervalo 1 > 34,91 a 37,06 Qc ->correntes:5, 7, 10 
Intervalo 16-> 37,08 a 39,50 Qc ->correntes:5, 7 
Intervalo 17-> 39,50 a 43,29 Qc ->correntes:5, 7, 9 
Intervalo 18-> 43,29 a 43,81 Qc ->correntes:5, 7, s, 9 
.Intervalo 19-> 43,81 a 45,29 Qc ->correntes:?, 8, 9 
Intervalo 20-> 45,29 a 83,15 Qc ->correntes:?, 8 
00.0 
00.0 
700 
60.0 
\.) 
o ~{'l.O 
40.0 
"" Pi p 30.0 
~ 
""' ç~ 20.0 
pq 
r:4 10.0 
:E' 
r:ii 
~ 0.0 
. iOO 
200 
.30.0 
o 2 3 4 5 a ? e 9 ·w 11 12 n 
ro da NT!; 
Figura VI.4 - Gráfico para determinaçilio de intervalos 
de temperatura. 
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11 
10 
3 - Fazer o balanço energético para cada i de 
Intervalo 1 -> AH = 19,66 X 105 Kcal/h -> ncia de energia 
Intervalo 2 -> AH = 1,43 X 1os Kcal/h -> nda energia 
Intervalo 3 -> ilH = -2,67 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 4 -> AH = -5,46 X 105 Kcal/h -> excesso energia 
Intervalo 5 --> AH = -1,56 X 1os Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 6 -> AH = -2,95 X 105 Kcal/h -> excesso de e a 
Intervalo 7 -> AH = -5,32 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 8 -> AH = -4,58 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 9 -> AH = -2,08 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 10 -> AH = -0,56 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 11 -> AH = -1,99 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 12 -> AH = -1,21 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 13 -> AH = 0,78 X 105 Kcal/h -> ncia de energia 
Intervalo 14 -> AH = 0,12 X 105 Kcal/h -> ncia energia 
Intervalo 15 -> ilH = -0,81 X 1Q5 Kcal/h -> excesso energia 
Intervalo 16 -> AH = 0,49 X 105 Kcal/h -> a de energia 
Intervalo 17 -> AH = -0,79 X 105 kcal/h -> excesso a 
Intervalo 18 -> AH = -0,27 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 19 -> AH = -1,55 X 105 Kcal/h -> excesso de energia 
Intervalo 20 -> AH =-38,43 X 105 Kcal/h -> excesso de e 
f gando o 4 - Fazer a distribuiç~o de energia pelos i 
maior valor negativo do saldo de energia e fornecendo como 
utilidade quente no primeiro intervalo. o saldo no final 
distribuiç~o será a utilidade de resfriamento. Ver a gura 
VI. 5. 
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45,29 
43,81 
43,29 
39,50 
37,08 
34,91 
31,46 
24,73 
12,78 
10,65 
6,67 
,85 
9,96 
15,81 
-17 f 19 
-18,00 
-18,63 
-21,65 
f 15 
-25,58 
b.H = -38,43 
--------------- 38,43 
AH = -·1, 55 
--------------- 39,98 
b.H = -0,27 
--------------- 40,25 
AH = 
AH = 
AH = 
AH = 
AH = 
AH --
AH = 
AH = 
AH = 
llH = 
Ll.H = 
-0,79 
41,04 
0,49 
40,55 
-0,81 
41,36 
0,12 
41,24 
0,79 
40,46 
-1,21 
41,67 
-1,99 
43,66 
-0,56 
44, 
-2,08 
46,30 
-4,58 
50,88 
-5, 
20 
-2,95 
59,15 
-1,56 
60,71 
-5,46 
17 
-2,67 
68,134 
1, 43 
67' 41 
llH = 19,66 
--------------- 47,75 ------
Utilidade fria 
Ll.H = 
AH = 
llH= 
AH = 
AH = 
llH --
AH = 
llH-
AH = 
AH -
AH -
-·38,43 
38,43 
-1,55 
39,98 
-0,27 
40,25 
-0,79 
41, 04 
0,49 
40,55 
-0,81 
41, 
0,12 
41,24 
0,78 
40,46 
-1,21 
41, 
"" 1 f 99 
43, 
-0,56 
44,22 
,08 
4 30 
-4,58 
50,88 
-5, 
20 
-2,95 
59,15 
-1,56 
,71 
-·5, 46 
66,17 
-2,67 
,84 
1, 43 
,41 
AH - 19,66 
-------- 47,75 -------
Utilidade a 
Figura VL5 cascateamento de energia ao longo do 
A segunda coluna da figura VI.5 é á primeira 
porque o proce:"lso n1:1.o neceBsi ta de utilidade que , A e 
de utilidade minima requerida para um ATminimo 2 Qc é de 47,7 
r os Kcal/h, no entanto, na simulaçllo do cap.i tulo V a a 
ca do condensador de propano foi de 45,23 x 105 Kcal/h, menor 
a minima referida acima. Isto ocorreu porque alguns permutadores 
apresentaram AT menor que 2 Q.c, como mostra a tabela VI.1. 
Tabela VI.l - Perfil dos permutadores na simulaçao do v. 
Pe.rmutado.r Ca.egas Térmicas X Kcal/h I ATminimo dei 
Projeto I utilizada I Q.c ) I troca I 
I I I I 
P-21 14 f 88 14 f 87 I 1,1 
P-22 24,80 24' 81 4,8 Ótima 
P-23 4,21 4,21 1,4 
P-24 1,56 1,55 7,2 
P-25 18,33 18,30 13,2 Pequena! 
I ('" l P-26 13,60 13,60 ----·-- I 
I P-27 52,50 52,50 17 f 2 Pequena! 
P-28 2,02 1,48 1,5 
P-29 15,57 15,57 101,2 na! 
I ( * l P-210 38,27 31,17 ----··--1 
I P-211 3, 70 2,88 5,8 ótima I 
I ( * l P-212 1,20 0,21 -------1 
I(**) P-213 18,96 18,96 41,7 I 
I ( * l P-214 22,29 19,00 ··-----··1 
P-218 0,47 o, 4 7 105,0 Pequena! 
I(**)P-219 5,05 1,96 22,9 Pequena! 
P-220 1,16 1,16 37,0 na I 
I ( * l P-31 50,40 45,23 ------ -------1 
(* l Utilidade de resfriamento, (**) utilidade (ie aquecimento 
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Linhorf (1982) considera 10 Qc como o ATminimo ótimo 
um permutador de calor, ou seja, valores menores levam à uma 
de troca térmica anti-econômica. Para se determinar qual o 
ótimo para ser utilizado nos projetos brasi 
fazer uma análise econômica, como por exemplo 
por Steinmeyer (1992). Para a análise das áreas 
na tabela VI.l foi utilizado o valor de 10 
, ter-se-ia que 
foi desenvolvido 
dos permutadores 
VI.4 APLICAÇÃO DA TECNOLOGIA PINCH NO PROCESSO GERAL DA 
UPGN-ATA, UTILIZANDO O SIMULADOR HYSIM. 
A tecnologia PINCH pode ser aplicada ao 
do próprio HYSIM, porém necessita-se que os de 
estejam corretamente identificados quanto à funçao que 
nham: intercambiador, resfriador ou condensado"r (utilidade a), 
aquecedor ou refervedor (utilidade quente). 
Na simulaçao para reproduzir as condi operacionais do 
teste de corrida, alguns intercambiado.res foram desmembrados em 
aquecedores e "resfriadores par·a facilitar a 
çào. Logo, aproveitando-se a simulação já 
mas correntes iguais às correntes envolvidas 
es gia da simula-
ada, criou-se algu-
permutado.res 
e novos permutadores que retratam a .realidade dos equipamentos. 
Também criou-se um permutador de calor com as corre e 
das no refervedor da torre desetanizadora (P- ) e aplicou-se a 
análise do PINCH. 
As curvas compostas de troca de calor ( ver gura VI.3 ) 
podem ser feitas de duas maneiras no HYSIM: considerando todos os 
perrnutadores de calor, inclusive os de uti ("PROCESS com-
posite heat exchange curve"); ou, desconsiderando os de uti 
des (flFLOWSHEET composite heat exchange curve"). Se a 
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de temperatura entre as curvas fria e quente no 
for menor na opç11o "FLOWSHEET", ent11o é possivel 
ponto de NCH 
modificar a dis-
energética do posiç11o dos permutadores para uma maior i. 
sistema. A tabela VI.2 nos mostra que na opçi!lo "FLOWSHEET" o 
cesso n11o necessita de utilidade fria, nece de uma pequena 
quantidade de utilidade quente (0, 14 X 105 Kcal/h) e que é 
vel modificar o processo para maior integração energética. Porém, 
só existem duas utilidades as no processo n~o es 
das a uma torre de absorç~o ou de destilaç~o: o P-26 
de óleo pobre) e o P-212 (resfriador de 1\s demais uti.L.c'A·:t·· 
des s~o condensadores de topo das desti.laç~o ou 
condensador do circuito de propano, o qual já demonstrou estar 
totalmente integ.l:'ado. As utilidades quentes todas 
res de tor.l:'es, os quais não podem ser eliminados. Infelizmente no 
processo de destilação é necessário fornecer energia para a v~nn·-
zação e retirar energia para condensação. retirando o P-
26 e forne.cendo para as torres de destilação o que jo-
gava para a atmosfera, reduz··se a quantidade de utilidade quente 
requerida nos refervedores. Assim, só falta otimizar o 
de separação nas torres, para consumir o minimo possivel 
lidades, já que é impossivel eliminá- As figuras VI.6 e VI.7 
mostram as curvas compostas pelo HYSIM as duas 
"PROCESS" e "FLOWSHEET", respectivamente. 
Tabela VI.2 -Resultados das duas modalidades de análise do PINCH 
L\T no PINCH (.9.C) 
Temperatura, curva quente no Pinch 
Temperatura da curva fria no Pinch 
Utilidade quente (Kca.l/h) 
utilidade fria (Kcal/h) 
"PROCESS" I" FLOWSHEET" I 
___ I I 
,75 4,83 
(!!q I 
' 
,75 
(Qc) 1 80 '58 
I 7. 7.4901 14. 138 
111. .9001 o, o 
JOO.O 
Curva fria 
200.0 
u 
Q 
"' 100. o 
" ::! 
'J m 
w 
'" 
"' 
"' '" (!,(! E-l
0.0 11),(1 20.0 30.0 
trocada lh6es 
Figura VI.6 -Curva composta de troca térmica para a opçao 
"PROCESS". 
300.0 
200.0 Curva fria 
u 
o 
"' 100.0 ,, 
::! 
"' fO 
w 
fj) 
a. 
a 
•D 0,0 8 
0.0 4.0 s.o 12 'o 16,0 
Figura VI.7- curva composta dê troca térmica para a opç~o 
"FLOWSHEET". 
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Baseando-se no ATminimo de 10 se na la VLl 
que existe um pequeno potenci de troca térmica nos i 
dores: P 5 (aquecedor de carga da torre desetanizadora), P-
(refervedor da torre desetanizadora) e P-220 (aquecedor de a 
da torre regeneradora de glicol). No entanto, nos intercambi 
res P-29 e P-218 existe um grande potencial troca térmica, 
sendo que para o P-218 a troca térmica está tada à 
refluxo da torre regeneradora de glicol que pode ser aumenta-
da. Para aumentar a troca térmica no P-29 é aumentar a 
fraç~o de vapor na carga da torre fracionadora de óleo rico, o 
que é possivel desde que nlo se necessite er reposiçlo de o 
no sistema, devido à contarninaçlo do LGN com óleo pobre. O aumen-
to da troca térmica no P-29 provoca um maior re amento do óleo 
pobre, sendo possivel até se eliminar a uti de resfriamento 
do P-26. No entanto, no dia a dia operacional, usa-se o 
de se desviar o óleo quente do P-29 (diminuindo a carga térmica) 
para se aumentar a carga térmica no desetaniz 
o que significa que n~o se pode resfriar mais o óleo pobre, a 
ser que se aumente a área de troca térmica do refervedor da torre 
desetanizadora e se reduza a perda de calor nas tubulações 
estes dois permutadores, representada nas pe 
çlo PTUBO. Também é possivel .fornecer mais a a da 
torre desbutanizadora, colocando-se um perrnutador de antes 
do aquecedor de carga (P-211). Este permutador resfriaria o óleo 
cedendo calor para a corrente de carga da torre, antes 
aquecida com o produto de fundo da torre. 
la ser 
VI.S - AS SIMULAÇÕES COM A UPGN-ATA INTEGRADA ENERGETI-
CAMENTE. 
Foi montado um novo "lay-out" para o to de 
mento do óleo de absorç~o, retirando-se a utilidade fria 
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a-
P-26, 
resfriamento do óleo com ar), aproveitando-se o era 
perdido para a atmosfera para aquecer mais as as das s 
de fracionamento do óleo rico e da desbutanizadora. Para 
mais a carga da torre fracionadora sem provocar cruzamento nas 
correntes ("cross") do re.fervedor da torre desetanizadora (P-27), 
aumentou-se a carga térmica do aquecedor de a (P- ) em 28,5% 
e se reduziu a perda de calor nas tubulaç/.les (PTUBO) em 52,8%. 
Na simulação do teste de corrida, o óleo era resfriado de 2 
para 208,8 Qc nas tubulaç/.les. Para aquecer mais a carga da 
tanizadora, criou-se um aquecedor em e com o já stente (P-
211), sendo que o fluido de aquecimento é o óleo de absorçao, en-
quanto que no P-211 é utilizada a corrente quente de c5+ do 
da torre. Desta forma, aprovei 
no P-
se todo o calor que era 
Na nova simulaçao, arquivo UPGPINCH.SIM, mostrado no re-
latório interno (Gomes, 1 4) e com estrutura mostrada no ndi-
ce D deste trabalho, o óleo de absorçao é re ado de 209,2 para 
205,2 Qc nas tubulações e a sigla P- é uti para 
tar o novo aquecedor de carga da torre ver 
ra VI.8. Nesta simulaçao, a a da torre :fracionadora era 
20,521 vaporizada passou a ser 23,34% vaporiz Já a 
torre desbutanizadora passou de 12,621 para No 
entanto, rh~o se :fez a otimizaçao energética 
que isto envolve alteraç/.les nas posições das 
opçao somente a integraçao dos permutadores. 
s, 
as, ficando como 
A partir dos resultados encontrados na simulaçao UPGPINCH 
.SIM, as torres :fracionadora de óleo e a sbutanizado.ra 
estudadas separadamente para otimizaçao energé ca, vari~nrl~,-se a 
posição da carga e a vazao de refluxo. Na torre 
curou-se .reproduzir o peso molecular do óleo 
de fundo da torre) e sua vazão molar. Na 
onadora 
absorçao (produto 
desbutaniz 
procurou-se reproduzir o ponto 95% vaporizado curva de 
lação TBP (ponto de ebulição verdadeiro) e a vazao molar do GLP 
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(produto de topo da torre). A tabela VI.3 mos que o es o 
timo de carga da torre .fracionadora é o 12, ou seja, a 1 
ja da torre, contando do topo para o fundo, n<!ío havendo neces 
dade de alterações na torre. A tabela VI.4 mos que o estágio 
ótimo de carga da torre desbutanizadora é o 22, ou seja, a 2 
bandeja, contada do topo para o fundo da , sendo as 
modificações na torre, já que originalmente a entra na 
bandeja. 
Tabela VI.3 - Estágio ótimo de carga da torre onadora 
Estágio I Carga térmica I Produto do fundo torre 
de I (milhões Kcal/h) I VaziJ!o o -Jtempe-1 
carga I conden-1 refer- Kmol/h lraturaiRefluxo 
I sador I vedo r g/gmol I o C I Kmol/h 
10 3,423 6,083 561,9761 118 f 261,21 f 1 
12 3,405 6,063 561,9661 118' 330 261,21 333,9 
14 3,453 6,106 561,9641 118, 8 261,21 344,4 
16 3, 568 6,218 f 9871 118, 5 ,21 3 ,o 
Outra simulação da UPGN-Ata foi mon , utili se a 
mesma estrutura da simulação UPGPINCH. SIM, porém, altet·ando-se o 
prato de carga, as eficiências dos pratos e a do refluxo 
torre desbutanizadora. os resultados estão no arquivo UPGOTMZA. 
SIM, no relatório interno (Gomes, 1994) e a estrutura da 
ção que diferencia da estrutura do arquivo UPGPINCH.SIM encontra-
se no Apêndice E deste trabalho. 
128 
Tabela VI.4 
Estágio I Carga térmica !Produto do topo I tempera- I 
de I (milhões Kcal/h) I Vazao !Ponto 95%1tura do I de 
carga lconden-1 refer- I Kmol/h da TBP fundo I Refluxo 
I sador I vedo r I o C o c I Kmol/h 
10 2,385 1,326 282,5031 0,3 130,1 f 9 
12 2,165 1,105 282,5071 0,3 129,9 268,4 
14 2,056 0,996 282,5081 0,3 129,8 240,1 
16 1,991 0,930 282,5071 0,3 129,6 223,2 
18 1,947 0,886 282,5011 0,3 129,4 1,9 
20 1, 926 o, 864 282,4911 0,3 1 f 3 206,2 
22 1,915 0,853 282,4981 0,3 1 
' 1 203,4 
24 1,915 o, 853 282,4981 0,3 f 1 203,4 
26 1,937 0,871 2,4951 0,3 127,9 208,2 
Opções complementares para a otimi energética 
identificadas para o sistema de combustâo do forno: utiliz do 
ar quente do condensador de topo da torre fracionadora (P-210) na 
reaç!:io de combustão do g combustivel ou pré- cimento ar 
que entra no forno com os gases de combustão chaminé . Fm.'am 
montadas duas estruturas de simulaç!:io para o tema do forno : 
uma utilizando o ar do P-210, a qual também serve pa.ea simular o 
stema do forno sem alterações (fazendo-se a corrente energia 
do P-210 igual a zero), ver a figura VI.9. A outra utiliza o ca-
lor da chaminé para pré--aquecer o ar para a de combust~o, 
ver a figura VI.10. 
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Utilizando estas 
ra situações diferentes: 
estruturas montou-se 6 
- Arquivo FORNOINT.SIM, que simula o stema com 
as condições do teste de corrida, encontradas no arquivo UPGNOPE3 
.SIM. Esta simulação serviu para reproduzir como o forno 
operando e que fração da energia sendo perdida pela chami-
né, para uma perda de 2% nas paredes do forno este encon-
trado no teste de aceitação do forno, feito quando este entrou em 
operação em 1981) . O valor da eficiência do encontrado 
utilizado nas demais simulações. 
- Arquivo FORNOIN2.SIM, que simula o sistema do 
ra a UPGN operando com integração energética ( dados do arquivo 
UPGPINCH.SIM), sem alterações no forno. 
- Arquivo FORNOIN3.SIM, que simula o 
ar quente do P-210, para a UPGN integrada 
do arquivo UPGPINCH.SIM ). 
- Arquivo FORNOIN4.SIM, que simula o 
ar aquecido com os gases da chaminé do forno, 
os dados do arquivo UPGPINCH.SIM. 
tema do forno com 
eticamente ( 
stema do com 
também uti.uzanao 
- Arquivo FORNOIN5.SIM, que simula o sistema do forno sem 
alterações e utilizando dados da UPGN integrada energeticamente e 
com otimização das torres de destilação do 
UPGOTMZA. SIM ) . 
- Arquivo FORNOIN6.SIM, simulação idêntica á do arquivo 
FORNOIN4.SIM, porém, utilizando dados da UPGN com a otimi 
das torres (dados do arquivo UPGOTMZA.SIM). 
132 
Em todos os arquivos, o forno é ntado um rea-
tor estequiométrico e permutadores que cedem 
fera (pelas paredes do f'orno e pela chaminé) e 
sorção que retorna vaporizado para a torre 
para a atrnos-
o óleo de 
onadora. 
Todos os resultados destes arquivos no o 
interno (Gomes, 1994) e a estrutura do arquivo FORNOIN4.SIM 
no Apêndice F deste trabalho . 
. 6 -RESULTADOS COMPARATIVOS DAS SIMULAÇÕES 
Os valores perseguidos de maio.r imporUncia e os 
que diferiram significativamente estilo mostrados nas tabelas VI.5 
a VI.7 para as nove simulações abaixo: 
- Simulação l - Arquivo UPGNOPE3.SIM, a UPGN operando segundo os 
dados do teste de corrida. 
- Simulação 2 - Arquivo UPGPINCH.SIM, a UPGN integrada energe 
camente, sem alteração dos de a 
torres e do forno. 
- Simulação 3 -Arquivo UPGOTMZA.SIM, a UPGN integrada e 
camente, com aiteraçlo do prato carga da torre 
desbutanizadora e sem alteração no forno. 
- Simulação 4 - Arquivo FORNOINT.SIM, simulação do forno sem 
terações e com os dados da simulação 1. 
- Simulação 5 - Arquivo FORNOIN2.SIM, simulação do sem 
terações e com os dados da 2. 
- Simulaçllo 6 - Arquivo FORNOIN3.SIM, simulaçi!ío forno com o ar 
quente do P 10 e com dados simulação 2. 
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- Simulação 7 - Arquivo FORNOIN4.SIM, simulação do forno com o ar 
pré-aquecido com os 
dos da simulação 2. 
chaminé e com os 
- Simulaç."lo 8 -Arquivo FORNOIN5.SIM, simulaç."!o forno sem al-
terações e com os dados da simulaçao 3. 
- Sirnulaç."lo 9 - Arquivo FORNOIN6.SIM, simulaçao do forno com o ar 
pré-aquecido com os gases da chaminé e com os 
dos da simulação 3. 
Tabela VI.5 - Dados comparativos das simulações da UPGN sem inte-
gração energética e com inte energé 
I Itens comparativos I Simula-
i (carga térmica em milhões Kcal/h) 1 çao 1 
~--·----· ________ I ____ _ 
% de etano recuperado na T-21 
% de propano recuperado na T-21 
% de etano recuperado na T-22 
% de propano recuperado na 
Vazao de óleo circulando (Kg/h) 
Peso molecular do 6leo (g/gmol) 
Produção de GLP (Kg/h) 
95% vaporizado da TBP do 
P.roduçao de C5+ (Kg/h) 
Produçao de óleo (Kg/h) 
Carga térmica do P-29 
GLP(oC) I 
I 
I 
Vazao de refluxo da T-23 (M3/h) 
Carga térmica do P 10 (T ) 
Carga térmica forno para a T··23 
Carga térmica do P-211 
Carga térmica P-26 "air-cooler" 
Carga térmica do P 6 na T-24 
Vazao de refluxo da T-24 (M3/h) 
Carga térmica do P-214 (T-24) 
Carga térmica do P 213 (T- ) 
37,6 
91,5 
26,0 
95,0 
66521,1 
118 f 30 
13058f8 
Of3 
4977 f 6 
25,8 
1f557 
26,7 
3,117 
6,190 
0,288 
1,360 
18,7 
1,900 
1,8 
o 021 
Simula-
2 
,6 
91,5 
,2 
95,0 
88,4 
118 f 33 
13049,7 
0,3 
7,6 
15,1 
2,000 
,6 
3,424 
071 
o, 175 
1f 170 
25f0 
Simula-
ção 3 
37,6 
91,5 
2 
94,8 
88,4 
118,33 
13050,8 
0,3 
5 5 
15,1 
2f000 
,6 
3f4 
6f 071 
o, 175 
lf170 
18,9 
A tabela VI.5 mostra as simulações 2 e 3 
rep.roduzir a simulaç~o 1 no que se às 
conseguiram 
de eta-
no e de propano nas torres absorvedora e zadora, com uma 
circulaçi'llo de óleo um pouco menor, 99,95% da vazão da 
do teste de corrida. A produção total de liquido (GLP, 
também foi reproduzida, 100,17% da original, sendo que na 
fracionadora a produção de o de absorção diminuiu de 25,8 /h 
para 15,1 Kg/h, o que nao compromete o processo porque o óleo 
produzido é incorporado ao c5+ e este teve um pequeno aumento na 
produção, o qual compensa a diminuição do óleo. 
que se tenha um minimo de produção de óleo 
niveis dos equipamentos sejam mantidos sem 
sistema. 
O importante 
garantir 
ção de 
Com o aumento da carga térmica do aque 
to.rre fracionadora (P-29), gerou-se mais vapor 
absorção da torre, o que causou o aumento da v~,~~'o 
de 
a 
de 
que 
óleo 
os 
no 
a da 
de 
em 
,1%, o aumento da carga térmica elo condensador em 0,31 milhões 
de Kcal/11 (9,8%), porém sem ultrapassar a a térmica de proje-
to (3,8 milhões de Kcal/h) e reduziu a carga térmica do 
dor em o, 12 milhões de Kcal/h (1, 9%). Aparentemente, criou-se um 
prejuizo energético para o steme da torre onadora, porém o 
condensador de topo é um " cooler" com vazi!o de ar constante, 
onde a condensaçi!o é controlada através de um " " que 
via a corrente do produto do feixe tubular do condensador. 
só se terá o aumento do consumo de energia elétrica da bomba 
refluxo (B-203), aproximadamente de 38,6 Hp 40,9 Hp (2,3 HP 
ou 0,0015 milhões de Kcal/h). Já a redução térmica do 
refervedor causa uma redução proporcional no consumo de g 
bustivel do forno (ver tabelas VI.6 e VI.7). 
com-
A colocação de um permutador em série com o aquec~uoL 
carga existente na torre desbutanizadora levou a um grande aumen-
to na fração vaporizada da a, o que tornou as simulações 2 e 
3 bem diferentes para o sistema desta torre. A simulação 2 ( sem 
135 
otimizaçao do prato de carga) apresentou 
lhôes de Kcal/h (13,9%) na carga térmica 
um aumento de O, mi-
(P-214) e 33,7% na vazão de refluxo. Já a simulaçao 3 (com otimi-
do prato de carga) aumentou a carga térmica do condens 
em O, 015 milhões de Kcal/h (0, 8%) e a vazão refluxo em 1, H. 
Pelo mesmo motivo apresentado para a torre onadora, o consu-
mo de energia só será para a bomba de refluxo (B-204), aproxima-
damente de 8,25 Hp para 8,75 Hp (0,5 Hp ou 0,00032 milhões de 
Kcal/h) e de 8,25 Hp para 8,28 Hp (0,03 Hp ou 0.000019 milhões de 
Kcal/h) para as simulações 2 e 3, respectivamente. Já a a 
térmica do re.fervedor reduziu em 0,79 milhões Kcal/h e em 1,04 
milhões de Kcal/h para as simulaçOes 2 e 3 respectivamente, redu-· 
zindo o consumo de gás combustivel do .forno. 
Devido ao novo perfil de temperatura do aquecimento 
carga da torre desbutanizadora, a carga térmica P-211 re--
duzida e sobrecarregou o res.f.dador de (P- ) , o qual 
sentou carga térmica superior à do projeto (0,120 milhões de 
/h): 0,136 milhões de Kcal/h e 0,132 milhões Kcal/h as 
simulações 2 e 3, respectivamente. O 
na mesma estrutura do venti do P-26 
do P-212 
elimi 
c a 
do 
processo. Com a parada do P- se 3 ve de 10 Hp 
cada, porém é necessário manter a ventilaçao o P 12. 
Originalmente, o feixe do P-26 recebia 0,702 milhões /h 
ar, com uma área de troca térmica de 3060 M2 e o P-212 
0,102 milhões de M3/h de ar, com uma de troca térmica de 476 
M2. Colocando-se o c5+ para ser resfriado no do go P-26 
o novo P-212 fica com uma área de 1020 M2, onde O, 
milhões de M3/h de ar, se for mantido 1 ventilador funcionando. 
Fazendo um balanço perdas e g de energia nas 
torres .fracionadora e desbutanizadora, tem-se: economia de Hp 
dos dois ventiladores parados, aumento da a absorvida 
bombas de refluxo de 2,80 Hp e 2, Hp para as simulações r, ,{, e 3, 
respectivamente, economia na carga térmica 
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0,909 milhões de Kcal/h e 1,1 milhões de as 
çêíes 2 e 3, respectivamente. Ou seja, uma economia na simulação 2 
de 17,20 Hp na energia elétrica e 0,909 milhões na e-
nergia térmica. Para a simulação 3, uma economia de 17,67 Hp na 
energia elétrica e 1,162 milhões de Kcal/h na energia térmica. 
Tabela VI.6 - Dados comparativos das simulações do 
forno sem alterações na temperatura do ar. 
I Itens comparativos I Simula- I Simula- I 
I (carga térmica em milhões Kcal/h) I ção 4 I ção 5 I 
I I I I 
-------
!Temperatura do ar para forno ( oC) I 28,0 I 28,0 I 
!Temperatura da sai.da chaminé {oC) I 281,2 1,3 
IVazao de ar (Kgmol/h) I 551,2 490,6 
I Vazão de óleo para forno (M3/h) 163,5 149,2 
!Vazão de óleo para P-219 (M3/h) 4 f 8 4,3 
!Vazão de óleo para P-213 (M3/h) 60,5 '8 
!Vazão da bomba 202 (M3/h) 228,8 184,3 
!Potência absorvida da b-202 (Hp) 130,6 ,9 
1% de vaporização do óleo no forno! 8 3 94,1 
!Carga térmica do forno 8,283 7,373 
1% de excesso de ar na queima 14 f 9 14,9 
!Eficiência térmica do forno (%) 79,3 ,3 
A tabela VI.6 mos que sem no 
do 
28,0 
281,3 
473,8 
149,2 
4,1 
'7 
176,0 
'1 
94,1 
7,120 
14 f 9 
79,3 
forno a economia de gás combusti.vel pode ser de 10,9% ou de 14,0 
%, dependendo das alterações feitas nos equipamentos. Aliada a 
esta economia pode-se ter uma reduçao na potência absorvida da 
bomba de circulaç~o de óleo ( 202), de 22,7 ou 2 5 Hp. 
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Tabela VI.7- Dados comparativos das simulações do stema 
.forno com alterações na temperatura do ar. 
I Itens comparativos I Simula- I Simula- Simula-
I (carga térmica em milhões Kcal/h) I ção 6 I 7 9 
I I I 
!Temperatura do ar para .forno (oC) I 43,1 I 315,3 315,2 
!Temperatura da saida chaminé (oC) I 283,7 80,0 80,0 
IVazálo de ar (Kgmol/h) I 487,9 442,9 427,7 
IVaz.\ío de óleo para .forno (M3/h) I 149,2 143, o 143, o 
I Vazão de óleo para P-219 (M3/h) 4,3 4,3 4,1 
IVazao de óleo para P-213 (M3/h) 30,8 31,1 '8 
!Vazão da bomba 202 (M3/h) 184,3 178 f 4 ,9 
I Potência absorvida da b-202 (Hp) 107,9 104,2 100,3 
1% de vaporização do óleo no .forno i 94' 1 f 2 '2 
!Carga térmica do .forno 7,373 7, 7, 
J% de excesso de ar na queima 14' 9 14,9 
!Eficiência térmica do .forno (%) 87' 8 
A tabela VI.7 mostra a simulação 6 uma re-
dução de 0,55% no consumo de g combustivel em relação à 
ção 5 (tabela VI.6). Ambas utilizam os dados do arquivo UPGPINCJ1 
.SIM, sendo que a simulação 6 utiliza ar que P 10 no 
no, um ganho mui to pequeno que talvez ni!o justi.fique os i""''",_ 
mentos necessários. A simulação 7 apresenta uma 9,71 
no consumo de gás combustivel e de 3,4% na potência absorvida da 
bomba B-202, em relação à simulação 5, devido à utiliz do ar 
pré--aquecido com os gases da chaminé. Pelo mesmo motivo, a simu-
laçlo 9 apresenta uma reduç.\ío de 9,71 no combustivel e de 
3,7% na potência absorvida bomba 202, comparada com a 
simulação 8. 
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.7 CONCLUSÃO 
A aplicaç~o da tecnologia PINCH através simulador co-
mercial HYSIM mostrou ser possivel modificar o n out" do 
cesso da UPGN-Ata para uma maior integraç~o ca. Isto 
feito eliminando-se a utilidade de resfriamento do de 
a que absorç~o (P-26), aumentando a carga térmica 
da torre fracionadora, colocando um trocador X LGN) em 
rie com o aquecedor de carga da torre desbutani;c;ctu<>Lct ( P- 1) 
alterando-se o prato de carga desta torre. Além desta i 
a 
e 
é possivel se aumentar a eficiência térmica do se 
ar p.l:'é-aquecido com gases da própria chaminé. l\ tabela VL8 resu-
me os ganhos energéticos para cada opçao simulada em 
situação que a unidade se encontJ:'ava em de 1 
Neste trabalho nJ!o se encontra uma análise económica 
opções, limitando-se apenas a uma análise té na e 
tica. l,ogo, antes de se implementar as mudanças é um 
estudo técnico mais detalhado para os equipamentos, pril!'-"'-1!'"'-u""' 
sobre a influência das mudanças na hidraúlica das bandejas das 
torres e se faze.!:' um estudo de viabilidade económica. 
As figuras VI.ll a VI. most.l:'am como se alteraram os 
perfis de temperatura e vazões nas toJ:'res onadora 
co e desbutanizado.l:'a, para as novas si propostas. A 
gura VI.12 mostra que a torre desbutanizadora estava operando em 
fevereiro de 1992 de forma não otimizada, sentou um 
l de temperatura nillo uni.forme. l\ alteraçao do prato a 
melhorou bastante este perf'il, porém a uma vari 
muito grande nos perfis de vazillo de vapor e liquido com as mo-
dificações, o que obriga a um estudo futuro hidraúlica 
bandejas, ver figuras VI. 15 e VI.l6. As bandejas torre 
nado.l:'a também devem ser verificadas, principalmente as 
de absorçao, pois as figuras VI.13 e VI.14 mostram aumento nas 
vazões de liquido e de vapor ao longo da 
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Tabela VI.8 - Resumo dos ganhos energéticos para as opções de in-
tegraçao do processo da UPGN-Ata. 
OPÇÕES DE INTEGRAÇÃO ECONOMIA 
ENERGIA ELÉTRICA !GÁS COMBUSTÍVEL! 
u 
o 
m 
,, 
::l 
.;.J 
f!J 
,, 
" 
IAlteraçao nos permutadores 
!Alteraçao nos permutadores 
le Íorno com ar do P-210. 
!Alteraçao nos permutadores I 
le na torre desbutanizadora.l 
IAlteraçao nos permutadores 
le Íorno com pré-aquecedor. 
IA1teraçao nos permutadores,l 
lna torre desbutanizadora e I 
jÍorno com pré-aquecedor. I 
300 Unid®tdUJ in.tl2lgi:.;;MiWt 
Unid·:%dt~ 0!11 ft~vere> .ir:o do 19!&2 
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1.50 
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o 5 lD 15 20 25 30 
i o Real 
Figura VI.ll- PerÍil de tempe-
ratura, T-23. 
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47,5 
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CAPÍTULO VII 
OTIMIZAÇÃO ENERGÉTICA DA UPGN-ATA 
UTILIZANDO REDUÇÃO DO P O 
MOLECULAR DO ÓLEO DE ABS-...,n~_,r.v 
VII.l -HISTÓRICO DA REDUÇÃO DO PESO DO ÓL 
E OS OBJETIVOS A SEREM ALCANÇADOS. 
As simulações do capitulo IV mostram que se recupe-
rar 90,7% do propano na fase líquida ê necess o se 
mais etano do que o previsto no projeto. No i o da da 
UPGN-Ata houve vários problemas operacionais devido a este etano 
a mais no LGN. um deles foi a parada cons compressores 
de refrigeração devido à pressão de vapor do propano 
zido com etano. O outro grande problema foi a de 
mica do condensador do topo da torre fracionadora para 
o etano, o que provocava alivias de vapor 
stema de segurança da unidade. Buscando-se 
o queimador do 
blema aumentou-se a pressão 
a redução do peso molecular-
torre fracionadora, o que provocou 
6leo de (produto de fundo 
da torre), com consequente redução no gás combustivel e na 
tidade de reposição de óleo de absorção no tema. Então come-
çou-se um trabalho de redução do peso moleccu.L<~L 
ção da temper·atura do fundo 
lho lento e gradual ao longo 
torre 
anos de 
te 3 anos), até se reduzir o peso molecular 
gmol (valor encontrado pela simulação do 
dada operando segundo os dados do testa de 
. Foi um 
(aproximadamen-
144 para 118 g/ 
V, a uni-
redução 
nos levou a deixar de comprar óleo de reposição 
inventário do sistema e a uma redução de 10% no consumo de g 
combustivel. 
U2 
O "lay-out" do processo, os temperatura e car-
gas térmicas dos permutadores n!!io permitiram a da re-
dução do peso molecular do óleo. O capitulo mostrou é pos-
sivel se reduzir o consumo energético do re-
distribuiç!!io das correntes quentes e frias. Aqui neste capitulo 
esta redistribuição é feita, buscando-se a do peso mole-
cular até se chegar à eliminaç!!io da torre desbutanizadora, obten-
do-se GLP no topo da torre fracionadora e no fundo (óleo 
absorção) . Assim, cria-se a possibilidade torre desbutaniz 
ra ser aproveitada para opcionalmente ser uma 
dora, tendo como carga o GLP e produzindo 
torre despropaniza-
no topo e 
nos no fundo da torre. A Revista Casa Claúdia de 
traz uma matéria sobre o potencial mercado 
domésticas que estão sendo desenvolvidos pe 
para utilizar propano ou butano como gás de 
diminuir a poluiç!!io causada pelo gás usado 
março 
de ge 
emens e 
geraç.llo, 
nte 
quipamentos (o CFC, clorofluorcarbono), o qual destrói a 
de ozônio que faz a filtragem dos raios ultra-vi 
1994 
Bosh 
vi 
e-
Gomes (1988) desenvolveu um estudo 
GLP, visando o aumento da produçao sem 
etanizaç.l\o de 
s-
ticas exigidas para este combustivel e normalizaaas pelo o 
Conselho Nacional de Petróleo (CNP) . Este e mostra que o GLP 
proveniente do processamento g natural a 
ximo de 18% molar de etano, porém ste uma recomendaç.llo a-
tual Departamento Nacional de Combustiveis (DNC) para o 
etano n.l\o ultrapassar 5% molar, visto que a a 
ções dos distribuidores não foram projetadas o GLP 
com pressao de vapor alta. Esta recomendação com a 
cificaç!o para o GLP da Inglaterra (Walmsley, 1 5). A UPGN-Ata 
produz GLP com 10 a 13% molar de etano sem nr·~r'l 
tribuidores locais do produto, porém, teores 
levar ao fenômeno de descolamento da chama 
para os 
de etano podem 
co queimador, com 
posterior falta de queima e possivel explosão. Para produzir 
pano refrigerante na torre desbutanizadora este excesso de etano 
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terá de ser retirado da corrente do GLP com 
da produçlo devido a redução do etano no liquido e 
recuperaçao de propano nas torres absorvedoras. 
VII.2 -AS SIMULAÇÕES 
reduçlo 
A medida que se reduz a temperatura do da tor-
re fracionadora, o peso molecular dos produtos do fundo e do 
da torre diminuem, porém fica-se sem a Lt: I'IIUCa 
molecular 
cer o 
refervedor da torre desetanizadora. Com o 
118 g/gmol trabalha-se no limite. O óleo que do fundo da tor-
re passa pelo aquecedor da carga (P-209) a entra no da 
torre dasatanizadora (P-207). Qualquer desequilibrio no stema, 
torna-se necessário o desvio "by-pass" do de a 
suprir o rafervedor (P 207). A outra limitação para se reduzir o 
peso molecular é a temperatura de bolha do 
torre fracionadora, a qual diminui, tornando 
çlo utilizando ar como utilidade fria. 
de 
1 a condansa-
Como limi taçOes nlo i medi , tem-se: a mudança dos 
fis de temperatura e vazões nas bandejas s, 
das temperaturas médias logaritmicas permutadores e a 
çlo nas viscosidades das correntes de fluxo nos parmutadores. O 
coeficiente de troca térmica varia inversamente com a vi 
de, sendo esta, a variável que mais influe 
troca térmica (Perry, 1973). da 
no coeficie 
variar 
de 
ta-
mente com o peso molecular (o que nos favorece), ela varia inver-
samente com a temperatura ( liquides). Como a mai a 
temperaturas da unidade baixa com a redução so mole~u~a.k 
6leo, é recomendavél gue se faça uma futura verificaçao 
rnutadores de calor, assim corno se verifique o comportamento hi-
draúlico das bandejas das torres. 
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O peso molecular do é o limite que se a 
para o óleo de absorção da UPGN, situação e , que proporciona 
a eliminação da torre desbutanizadora. Logo, simulou-se a 
para a torre 203 produzindo GLP no topo e c5+ no fundo, o 
retornado em parte para os topos das torres absorvedoras ( 
t-202) e o excedente é mandado para armazenamento. Também 
UPGN 
é 
201 e 
lou-se uma situação intermedi a, mantendo-se a torre desbutani-
zadora, mas, produzindo um LGN mais leve no topo 
nadora e óleo de absorção no fundo, com peso 
gmol. 
torre 
f 9 g/ 
Para se montar as simulações maneira se sa com-
pará-las com a situação em que se encontrava a unidade em 
reiro de 1992, foram perseguidos os seguintes 
- Cargas térmicas do projeto. 
- Produção de GLP (13 toneladas/h). 
- Teor máximo de etano no GLP (14,5%). 
- Ponto 95% vaporizado da destilação TBP (ponto de 
verdadeiro) do GLP (entre 0,3 e 1,5 °C). 
-Recuperação de propano (87,1%). 
À medida que o óleo mais leve a 
de etano e ele propano nas torres absorvedoras, sendo que a recu-
peração ele etano aumenta mais do que a ele . Porém, a recu-
peração de c4+ diminui, ficando critica à medi que o 
butanos aumenta no óleo de absorção. A retirada etano da e 
liquida na torre desetanizadora também tornou-se critica, aumen-
tando muito a perda de propano pelo topo da 
manter a recuperação de propano foi necess 
tano no fundo da torre desetanizadora e tentar retirá-lo no con-
densador de LGN, trans.formando-o de condensador total para con-
densador parcial. 
Foram montados dois arranjos difere para o processo, 
um para 61eo de peso molecular de 92,9 g/gmol e outro 
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de peso molecuLilr 81,5 g/gmol (Cs+). A figura I.I mostra o 
xograma para o óleo de peso molecular de 92,9 g/gmol, onde veri-
fica-se a eliminaçao da utilidade fria (p-206, resfriador de 
leo), utilizando a sua sigla para um novo perrnutador que condensa 
os vapores do condensador parcial da torre fracionadora, utili-
zando gás residual frio do topo da torre absorvedora. O aquecedor 
de carga da torre-203 (P-209) foi retirado, passando a trabalhar 
em paralelo com o aquecedor de carga da torre Utilizando a 
mesma estrutura da simulaçao do forno, feita para o teste de cor-
rida, verificou-se que devido à temperatura do óleo de aquecimen-
to ter reduzido de 261 para 155°C, as vazões óleo nos referve-
dores (P-213, P-219 e forno) tornaram-se imensas, totalmente in-
viáveis. Entao montou-se outra simulaçao, utilizando o óleo tér-
mico DOWTHERM A no forno. Este óleo foi caracterizado como uma 
mistura de 32,57% molar de difenil e 67,43% de difenil-éter. O ó-
leo de absorçao nao .foi caracterizado nestas simulações como 
çao de petróleo. Ele foi obtido da composiçao do gás natural, a 
qual .foi detalhada com todos os isomeros até 9 átomos de carbono. 
A figura VII.2 mostra o fluxograma o óleo com peso 
molecular de 81,5 g/gmol, onde verifica-se a eliminaçao da uti-
lidade fria (P-206) e a utilizaçao de::;ta sig representar 
uma nova utilidade fria: condensador parcial na descarga de um 
novo compressor, que circula os vapores de G 
setanizadora (T-202). A torre desbutanizadora 
tamente com seu refervedor (P-213), bomba de 
condensador de topo (P-214) e aquecedor de 
a torre 
eliminada jun-
refluxo (B-204), 
a 211). A 
gla P-211 foi aproveitada para representar o novo condensador de 
GLP, que trabalha em série com o P-210 e utiliza propano como 
fluido frio. 
As listagens com os resultados das simulações encontram-
se no relatório interno do Departamento de Processos Quimicos da 
.UNICAMP (Gomes, 1994) e as estruturas dal:! 
pesos moleculares e da simulaçao do forno 
tram-se nos Apêndices G, H e I. 
simulações para os s 
com DOWTHERM A encon-
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VII.3 - RESULTADOS DAS SIMULAÇÕES 
As tabelas VII.1 a VII.5 mostram os 
das simulaçtles. Nestas tabelas as simulações 
seguinte forma: 
Teste de corrida 
Simulaçil\o 1 
Simulaçil\o do capitulo IV, 
dade no teste de corrida 
- A unidade integrada energe 
raçil\o do prato de carga da 
codifi 
reproduz a uni-
fevereiro 1992. 
nte sem alte-
a-
dora e sem aquecimento do ar do forno. 
Simulaç.lío 2 - Idem a 1, porém, com o de orçao com o 
peso molecular 92,9 e DOWTHEHM A como de 
Simulaç.lío 3 
aquecimento. 
- Idem a 2, porém, com o óleo 
peso molecular 81,5 g/gmol. 
Analisando a tabela VII.l, verifica-se 
- A reduçao do peso molecular leva a uma 
quente (forno) ainda maior que a simples 
da unidade, chegando a 3\. 
com o 
na uti 
energé 
- A carga térmica do aquecedor da carga da -202 tem que ser 
aumentado em 30,5\ e em 19,1%, respectivamente as simula-
ções 2 e 3. 
A simulaçao 2 elimina as utilidades 
resfriamento do óleo e do c5+, parando 3 ventiladores ele 10 Hp, 
portanto, 30 Hp de reduçao nos venti 
- Apesar da carga térmica do condensador da 
ções 2 e 3 ser menor do que a de projeto, 
nas 
o ar 
outro condensador em série com o original, devido à temperatura 
de condensação total ser menor que a temperatura ambiente, ver 
tabela VII.Z de temperaturas. 
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Tabela VII.l- Cargas térmicas dos permutadores nas 
otimizaç~o energética, em mi 
I ;:).J..!IIU.l.ci 
EQUIPP•.MENTOS !Projeto! 
I ~~~~ 
IResfriador de Gás/Gás 
IResfriador de Gás/C3 
IPré-absorvedor 
IRes:friador de 6leo/C3 
(P-201) I 1, 488 
( P- ) I 2, 4 B O 
(P-203) I o, 421 
(P-204) I O, 156 
!Aquecedor da carga da Torre-2021 1,833 
I (I? l I 
!Aquecedor da carga da Torre-2021 -----
1 (P-209) I 
IRe ador de óleo/ar (P-206) I 1,360 
IRefervedor da Torre-202 (P- 7) 1 5,250 
IResfriador de C3/Gás (P-208) I 0,202 
!Aquecedor de carga da Torre-2031 
I (1?-209) I 
!Condensador de topo Torre-203 I 
I (P- 0)1 
!Condensador de topo Torre-203/ I 
I Gás ( 206) I 
!Condensador de Topo Torre-203/ I 
1,557 
3,827 
I C3 1) I 
!Aquecedor da carga da Torre-2041 0,370 
I ( P 211 l I 
!Aquecedor da carga da 
I 
!Resfriador de C5+/ar 
Torre-2041 
(P-206) I 
(1?-212) I 0,120 
I Re.fervedol- da Torre-·204 (P-213) 1 1, 896 
!Condensador de topo Torre-204 1 2,229 
I (P-214)1 
1 Res:friaclor de vapor ele GLP/ar 1 -----
1 (1?-206) I 
1,487 
2,4131 
0,421 
0,155 
1,830 
5, 
o, 146 
2,000 
3,424 
0,175 
1,170 
0,135 
1,106 
2,165 
de 
1,486 
2,4 
0,413 
0,088 
1,196 
1,196 
2,500 
0,154 
2,236 
0,061 
o, 186 
1,960 
1, 
h. 
1,486 
2,480 
0,420 
O, 119 
2,184 
1,481 
0,154 
1,419 
2,116 
1,486 
O, 
0,105 
!Condensador do propano (P-301) I 5, 040 I 4, 5 4, 41 6, 750 
!Forno 
!Quantidade total de aquipamen-
ltos envolvidos 
!Carga térmica total envolvida 
I 9,100 I 7, 3 I 5, 4 I 5, 6 
I 16 I 16 I 15 I 14 
I I I I 
I , 9 I ,e 125,995 I 4 
I 
·---------------'---'---· 1 ___ 1 ____ _ 
- A carga térmica do re.fervedor da torre-204 (desbutanizadora) 
à menor aumentou em 3,4% em relaç~o ao projeto, 
tura da carga, para a simulação 2. O 
rificado e trocado se necessário. 
de ser ve-
- A simulaçJ!o 3 páram 2 ve ladores da estrutura (P-
cando um para resfriar o Cs+· Páram também 2 venti 
P-212), 
s de 
40 Hp do condensador da torre desbutani Contudo, aumenta 
a carga térmica do condensador de propano em 33,9% em 
ao projeto, necessitando a de mais dois venti.~.a.<.J<.>L 
de 40 Hp. No total tem-se uma econOmia 20 Hp nos 
res. 
Tabela VII.2 - Temperaturas dos principais das simulações 
de otimizaç:ío energética, em °C. 
!Entrada de Gás na Torre-201 
!Entrada de Óleo na Torre-201 I - ,o I - ,O 
1 ·ropo da Torre-201 - 3,8 - 3,4 I - 8,1 - 9,6 
1 Fundo da Torre-201 -20,7 -20, 7 I - ' 5 -23,5 
!Carga fria da Torre-202 I - f 5 5,5 I - '2 -30,9 
!Carga quente da Torre-202 I f 1 ,o 58,4 f 7 
!Entrada de óleo na Torre·-2 -11' 5 -10,8 -19,5 -16,6 
!Topo da Torre-202 5,7 1 3,6 7,3 
!Fundo da Torre-202 1 f 5 1 
' 
5 105f7 80,0 
!Carga da Torre-203 'o 144 f o 98,7 ,o 
I Refluxo da Torre-203 f 9 f 8 ,o ,o 
!Topo da Torre-203 75,7 75,8 65,7 42,1 
ISaida do refervedor Torre-203 261f9 ,2 190,0 155,0 
!Fundo da Torre-203 244,8 245,2 179,3 145,8 
I Entrada do aquecedo.r: de 33,7 33,7 32,8 --~---· 
1 da Torre-204 
!Carga da Torre-204 46,6 71,0 42,2 -------
!Topo da Torre-204 50,3 50,1 ' 7 -----
!Fundo da Torre-204 130,2 1 r, ,L. 1 f o ----~-
!Temperatura do C5+ para a.r:maze-1 'o 32,0 43,9 ,o 
nto 
A tabela VII.2 mostra que em termos 
torres que mais sofreram alterações foram as 
e a desetanizadora, mostrando também uma 
quase todas as correntes e quentes. 
Tabela VII.3 -Vazões dos principais pontos 
temperatura as 
nos valores de 
simulações de 
otimizaçao energética, em toneladas/h. 
PRODUTO 
I Teste I 
jcorridal 
--------------------------' I 
!Óleo de absorção para Torre·-2011 58 f o 
!Óleo de absorção para Torre-2021 8 r 5 
!Gás residual da Torre-201 69,8 
!Gás residual da Torre-202 8,3 
IGLP produzido 13, 1 
IC5+ produzido 5,0 
1 Refluxo da Torre-203 14 f 1 
I Refluxo da Torre-204 9,3 
IPropano refrigerante 51,8 
!Gás combust.ivel o, 
!Óleo rico frio para Torre-202 15,0 
!Óleo aquecimento refervedores 1 
' 1 
I 
58,0 
8,5 
f 8 
8,3 
,o 
5,0 
17 f 2 
'4 
f 8 
0,81 
14,9 
1 ,2 
----- ------
Analisando-se as tabelas VII.3 e VII.4 
-----
35,0 30,0 
8,6 7,9 
71, o 71, 7 
8,4 9,3 
13,4 13,2 
3,6 2,1 
8,3 f 1 
9,5 
50,1 
' 4 
o, o, 
14 f 8 14 r 1 
188,9 188,9 
·-----
ca-se: 
- Reduçâo da vazão de óleo de absorção 
duçâo do peso molecular do 
a torre-201 com a re-
- Aumento na vazão do g residual devido à nde na re-
cuperaçâo de butanos+, do aumento recuperação de 
pano, o que manteve a produção de GLP. 
-Aumento de 63,41 na vazio refluxo da 
a simulaçlo 3, onde existe a circula de de GLP 
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a torre desbutanizadora. Já a 2 ( com 
molecular 92,9), existe uma redução de 51,71 na vazio do 
xo. 
- A vazio de propano circulante reduziu em 3, a 
2, mas aumentou 49,41 para a simulação 3, devido à 
de vapor de GLP utilizando propano como frio. 
Tabela VII.4 - Recuperações totais de hidrocarbonetos e 
so 
ções de etano, propano e butanos nos produtos em % 
I Teste 
Recuperações e composições I corrida! 
I I 
----
I Recuperação de Etano I 9,77 I 9,85 9,08 8,76 
I Recuperação de Propano 87' 14 87,07 87,94 88,87 
1 Recuperação de butanos+ 97,93 98,27 88,44 12,01 
IPropano no Gás residual T-201 o, 0,20 o, 0,26 
IPropano no Gás residual T-202 2,23 2123 2,24 2, 
IButanos+ no Gás residual T-201 0,06 o, 0,37 0,84 
IButanos+ no Gás residual T- 2 0.17 0,15 1,23 3,21 
I Etano no GLP 14,57 14, 13,35 13, 
IPentanos+ no GLP 0,12 0,13 0,10 o, 
JButanos no C5+ 24 f 90 24,. 14 f 86 6,80 
I 
----~- ---------
A tabela VII.5 mostra uma redução na a 
para todos os equipamentos, na simulação 2. Na simulação 3 tam-
bém existe redução para as bombas, porém, 
xiste um aumento de 50,3%, exigindo a compra 
de geração e um para comprimir vapor de G 
os compressores e-
mais compressores 
No total po-
tência absorvida, a simulação 2 apresenta redução de 5,7% e a 
mulaçao 3 um aumento de 40,8%. 
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Tabela VII.5 - Potência absorvida bombas e compressores nas 
simulações de otimizaçálo energé ca, em Hp. 
EQUIPAMENTO 
1 Bomba--201 - Óleo pobre 
I Bomba-202 - Óleo de aquecimento I 
IBomba-203- Refluxo Torre-203 
IBomba-203*- carga Torre2041 
1 Bomba-204 - Refluxo Torre-204 
IBomba-207 - Glicol 
IBomba-211 -Óleo pobre 
I 
I 
73, 
130,641 
27,351 
------1 
1 001 
3,011 
, o o I 
ção 1 I 
I 
------ ------
73, I 51,481 51,971 
108,001 78,821 
31, I f 671 14,601 
-----1 o, ------1 
201 16,001 ------1 
3,011 3,011 3,011 
55,801 
!Compressor 1- Propano ,701 999, 969,8811474, 
!Compressor 2- Propano 11517,6 11518,6511467,721 ,331 
!Compressor 3 -Vapor de GLP I -- ---1 -------1 ------1 44,411 
!TOTAL absorvido 12829,8212813,1812668, 1 3,491 
1 _____________ 1 1 ______ 1 1 ___ 1 
VII.4 -CONCLUSÃO 
Transformando-se as ncias 
e as potências dos ventiladores de Hp 
ao ganho total de energia para as três 
mostra que todas as alternativas estudadas 
consumo de energia, porém a simulação 2 (óleo 
de 92,9 g/gmol) apresentou o melhor ganho 
conclui que deve existir um so molecular 
da situação atual da unidade e do peso mole 
ser descoberto em um estudo que envolva 
equipame 
, pode-se chegar 
A VII .6 
à redução no 
com peso molecular 
ético, de onde se 
intermedi o 
do o qual 
s 
a da investimento nas alterações da equipamentos. 
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Tabela VII.6 - Correntes energéticas que 
simulações (milhões de Kcal/h) 
TIPO DA ENERGIA 
-----
Potência absorvicla 
Motores de ventiladores 
carga térmica do forno 
1,814 1,804 
0,301 o, 9 
8,283 7,3 
TOTAL DE ENERGIA 110,398 9,4 
I 
REDUÇÂO EM RELAÇÂO AO TESTE DEl 0,0 I 8, 
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1, Til 
o, 2 
5,744 
7 f 7 
nas 
2,554 
o, 9 
5,246 
8,089 
' CAPITULO VIII 
CONCLUSÃO 
o atraso tecnológico das unidades de processamento de gás 
natural do Brasil (unidades com processo de absorção refrigerada 
a propano), nos obriga a fazer a otimização energética das unida-
des, para diminuir os custos operacionais e poder concorrer com 
os custos de unidades mais modernas. 
As diferenças nas condições operacionais em relação ao 
projeto se devem principalmente à correlação de chao-seader, usa-
da no projeto. 
A correlação de Peng-Robinson com parametros 
binária do banco de dados da Hyprotech reproduz bem 
gás natural, principalmente em baixas temperaturas. 
de interação 
sistemas de 
Deve-se simular reproduzindo os equipamentos segundo o 
desenho do fabricante e não pelo fluxograma processo. 
Os valores de eficiência global das torres utilizados no 
projeto da unidade não conseguem reproduzir as composições dos 
produtos finais e novos valores devem ser determinados em um pro-
cesso iterativo. A metodologia introduzida para determinar as e-
ficiências das bandejas das torres pouco altera as composições 
dos produtos finais, porém nos fornece perfis de eficiência e de 
vazões, be.m mais coe.rentes com a re.alidade operacional, princi-
palmente para as regiões de carga das torres. Estes perfis 
de grande utilidade para estudos de hidraúlica das bandejas. 
As várias estruturas de simulaçao aqui montadas, sao ex-
celentes ferramentas de trabalho, tanto para o engenheiro quimico 
operacional otimizar as condições ope.racionais unidade, como 
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para o engenheiro químico de 
previsões de produção e fazer 
acompanhamento produção 
adaptações no processo para futuras 
situações de qualidade e quantidade de gás a ser processado, além 
de fornecer dados para futuras modificações na unidade e para no-
vos processos que venham a ser desenvolvidos. Também servem como 
fonte de consulta para novos trabalhos de simulação, pois apre-
sentam toda uma metodologia para processos que posssuam vários 
sistemas com fluxos em circuitos fechados e/ou semi-abertos. 
Várias alternativas foram apresentadas com vários graus 
de modificação exigidos nos equipamentos e nas condições opera-
cionais. Todas levam a uma redução na energia total requerida pa-
ra o processo, a qual varia entre 9% e 26%. No gás combustível 
esta redução varia entre 11\ e 40%. A redução na energia elétrica 
varia entre -34% e 6%, sendo que somente a opção do óleo de ab-
sorção com peso molecular de 81,5 g/gmol apresentou aumento no 
consumo de energia elétrica, porém, compensado energeticamente 
pela maior redução de gás combustível no forno. A alternativa do 
óleo de absorção com peso molecular de 92,9 g/gmol apresentou a 
maior redução de energia, o que nos leva a concluir que o c5+ não 
é a melhor opção e que existe um peso molecular ótimo, com valor 
entre 118 e 82 g/gmol, que deverá futuramente ser determinado. 
A metodologia desnvolvida nes trabalho para a simulação 
de plantas reais se mostra bastante eficiente e poderá ser utili-
zada para outras plantas. 
As sugestões de novos arranjos para o processo de absor-
ção refrigerada poderão ser utilizadas em projetos de novas uni-
dades de processamento de gás. 
Um estudo econômico se faz necessário para se avaliar a 
relaçao custo/beneficio e se determinar qual das opções aqui a-
presentadas, é a mais lucrativa para a Petrobrás. 
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CAPÍTULO IX 
SUGESTÕES PARA FUTUROS TRABALHOS 
As sugestões aqui apresentadas são para os trabalhos que 
darão continuidade ao estudo de otimização energética das unida-
des de processamento de gás natural: 
1- se for utilizado o simulador HYSIM, utilizar a versão 386, a 
qual utiliza a memória extendida do computador, permitindo 
mais flexibilidade para se trabalhar com a unidade montada to-
da em um ónico arquivo, sem problemas de de memória. 
2- Fazer uma verificação das áreas de troca térmica 
para todos os permutadores da unidade, utilizando 
fornecidos pelas simulações. 
requeridas 
os dados 
3- Fazer estudo da hidraólica das bandejas torres, propondo 
as alterações necessárias para a viabilização das alternativas 
apresentadas aqui neste trabalho. 
4- Fazer estudo de otimização dos pratos de carga na torre dese-
tanizadora, já que neste trabalho só foi 
de destilação. 
to para as torres 
5- Melhorar a qualidade da amostragem de liquidas no ponto de 
lha, como sugerido na conclusão do capitulo V. 
6- Pesquisar qual o peso molecular ótimo para o óleo de absorção 
da UPGN-Ata, visto que este trabalho concluiu que existe um 
peso molecular ótimo entre 118 e 82 g/gmo.l. Estender este es-
tudo para determinar uma relação entre a composição do g a 
ser processado e o melhor peso molecular óleo de absorção. 
lSS 
7- Desenvolver um estudo para comprovar a metodogia 
volvida para eÍiciência das bandejas das torres. 
poderá ser a partir de dados de perÍis de torres 
aqui desen-
Este estudo 
encontrados 
na literatura, ou ser desenvolvido em laboratório experimental 
com um modelo de torre. 
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APÊNDICE A 
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DPi: 0.7000 DP2: 0.0000 
UA Clc; 655353,50 5hel i Põ.SSBS; o 
UA KJ/i>h le 
X3: c lêl D 
PERMUT03: 13 ~14 ·310 
DPl: 0.0000 DP2: 0.0000 
UA Clc: 373593' 63 KJ/C"h Shell Passes: o 
li I: l\J/C~··h le 
3EP02: 14 24 
VALV2: 24 -25 
i!IX5:~26 25 
ELEVA!: 18 ENERGIA! 
Eff 75.00% 
VA3027: 19 
VALV3: 
REC1: 12' 12 
lter: 5 
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1.0 '0000 
10,01)00 
10,0000 
'44' 
Iter: ' ~ 
3 
l.O.OOOO 
Press Sens: 10,0000 
F Sens: 1. 
l ,0000 + 
20 
0,4000 
0,7000 
·309 
0,0000 
0,0000 
O, 
,0000 
. 33 
,4000 
""49 
0,7000 
,1000 
Flow 
(\li 
',/V 
0,001.0 
Rel 
Hel 
PERI!UO 1 
PERM\JOif 
PEHHUO~J 
,0000 
10,0000 
10,0000 
,0000 
Heat ~3() 1 
DP1: ,7000 
UA C Pa,.sses: O 
I c 
\JNlCAMP 
umn 
NumbGr o'f 8 
c 
Bottom l 
• 
1: 
Calumn 
6 
1.1 
3.000 c 
140.000 c 
r 
v 
Process 0""U''""' 
Date 94/03/0il 
:4ü PR 
1 ; 
3: 
UNJCMIP 
Column 
Col.umn I 
9,000 
9,lt00 
31l,ll00 c 
,000 c 
44 
TORflE23 
ENERG2!0 
FORNOO 
O, OOOOE+OO "'"'""e' 
c 
HYS!M ~ 
PR 
7 
2; 
3: 
to 
137,000 c 
65 
IJPGNi\TA6, 
!\,;me TORHE24 
stream ENERGZ1:~ 
AP~NDICE C 
- ESTRUTURA DA SIMULAÇÃO QUE UTI AS CONDI 
OPERACIONAIS DO TESTE DE CORRIDA DE FEVEREIRO 
DE 1992 COM A CORRELAÇÃO DE PENG-ROBINSON 
ix 
Time 1!:51:00 
COND!TlONS 
CONDITION5 
PR 
PROCESS LOliSH12ET SPEC 
0,0000 
1 ,4300 Kgicm2 
1,0000 
, OOOD C 
34,0800 
,0000 
coz 
H20 
\JPGNOFE3 
0,0000 
0,0000 
,0000 
,0:100 
0,0000 
0,0000 
,0000 
,0800 
Jt028 c 
,0300 
lt6 ,0'137 
NBPlll 
C02 
81' 
0,0000 
H20 
Propane 
o 
0,0000 
,0000 
,0000 
O, 
,0000 
o, 
,0000 
,0000 
0,0000 
,0000 
,0000 
o 
0,0000 
,0000 
CONDITION5 
CGNDIT!ONS 
hne 
Flow 
3ft' 0800 
c 
COMP05ITION 
H20 
0,000() 
,0000 
,0000 
o 0000 
o' 
0,0000 
0,0000 
,0000 
0,0000 
.0000 
,0084 
c,. 
0.0003 
,1800 
COND!TION:3 
L 
COMPD5 ON 
0,0000 
COND11'l0}lS 
COND!TION5 
,0000 
rn c nucr ri on 
ZDDDDDDDDDDDDTJDDDDDDDDBDDDDDDDDBDDDDDDDDDBDDDDDDDBDDDDDDDDDBDDDD.DDDBDDDDDDDD? 
W Pt 
HYSJ:irl 
PE 
t 
B7 
89 
X 
DP2: 0,0000 
o 
KJ/C~h 
DP1: 
UA 
UA 
Cool 49 
D.P; ,2000 
DP: () ,. 
o 
SEP~: 
8 10 
VAS0207 
J 
ju 
30,0080 
1n 
o 
\li:n: 
in 
DIVtt: 
I 
• I 
• 
• v 
36 :JS 
~ 
• 
v 31 
"~",-
'" 
38 
DP: O, 
X 
HEC4: 
Pres.s 
Re1 Flow 
Cool P209:t: 
DP: 
PTUBO; tt6 
4_7 
DP: 
97 
107 
75,00% 
10,0000 
5.0000 ,0000 
!04 102 
93 1.06 
75,00% 
PJO 
ju 
o 00 
o ,0001 ,0000 
6 
E f fi 75, 
v 
P21. ; 
DP2: 
lei h 
Hvorot.ech's Process 5imulator HY5IM- Licensed to UN!CAMP 
Date 94/05126 Versioo CL51 Case Name UPGNOPE3.SIM 
Time 11:51:00 Prop Pkg PR Col.umn Name TORRE20! 
n:ur Efficiencies X*%* 
ZDDDDDDDBDDDDDDDDDDDD? 
3 3 3 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
3 ! 3 o. 380000 3 
3 2 3 o. 380000 3 
3 3 3 0.38!000 3 
3 4 3 o' 382000 3 
3 5 3 o. 383000 3 
3 6 3 0.384000 3 
3 7 3 0.384000 3 
3 8 3 o. 385000 3 
3 9 3 o .386000 3 
3 10 3 o. 387000 3 
3 11 3 o .388000 3 
3 12 3 0.388000 3 
3 13 3 0.359000 3 
3 14 3 o' 390000 3 
3 15 3 0.390000 3 
3 16 3 0.39!000 3 
3 1'7 3 o' 392000 3 
3 18 3 o' 393000 .3 
3 19 3 o. 394000 3 
3 20 3 o. 396000 3 
3 21 3 o .39'1000 3 
3 22 3 o' 396000 3 
3 23 3 o' 399000 3 
3 24 3 o. 400000 3 
3 25 3 o. 402000 3 
3 26 3 0.403000 3 
3 27 3 0.405000 3 
3 28 3 0.408000 3 
3 29 3 0.412000 3 
3 30 3 o. 420000 3 
@DDDDDDDADDDDDDDDDDDDY 
Process mulator tW:HM ·· Ucensed UN!C!IMP 
Date 94105126 Version CL 
Time 1 ; ~) PH Column 
on 
s Process Simulator HY5!M Licensed to UN!CAMP 
Date 'l4105/26 Version C L 5 Case Na mo UPGNOPE3, 
Time Ll:5!:00 PR Name TORRE202 
nu Efficiencies **** 
ZDDDDDDDBDDDDDDDDDDDD? 
3 3 Effic 3 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
3 I 3 0.292000 3 
3 2 3 ,315000 3 
3 3 3 o' 320000 3 
3 4 3 0.322001) 3 
3 5 3 o. 322000 3 
3 6 3 o .322000 3 
3 7 3 o. 323000 3 
3 8 3 o .323000 3 
3 9 3 o. 324000 3 
3 10 3 0.325000 3 
3 11 3 0.326000 3 
3 12 3 o. 360000 3 
3 13 3 o' 560000 3 
3 11, 3 o' 581000 3 
3 15 3 o. 583000 3 
3 !6 3 o" 583000 3 
3 11 3 o' 583000 3 
3 !8 3 0.553000 
3 !9 3 O, 583000 3 
3 20 3 o. 584000 3 
3 2! 3 o. 584000 3 
3 22 3 o' 589000 3 
3 23 3 o' 590000 3 
3 24 3 0.591000 3 
3 25 3 o. 479000 3 
3 26 3 0.513000 3 
3 27 3 o. 538000 8 
3 28 3 o. 550000 3 
3 29 3 o o 561000 3 
3 30 3 o. 569000 3 
3 31 3 o. 490000 3 
3 32 3 o. 508000 3 
3 33 3 0.513000 3 
3 31J 3 o' 532000 3 
3 35 3 o. 550000 3 
3 36 3 o o 560000 3 
3 37 3 o. 568000 3 
3 38 3 o. 5'15000 3 
3 39 3 o o 578000 3 
3 ltO 3 o o 580000 3 
3 41 3 o o 585000 3 
3 tt2 3 o. 595000 3 
3 43 3 o' 600000 3 
3 44 3 0.610000 3 
3 45 3 o o 623000 3 
3 46 3 o. 635000 3 
3 47 3 0.650000 3 
3 48 3 0.660000 3 
3 49 3 LOOOOOO 3 
@DIJDDDDDADDDDDDDDDDDDY 

Hvnrotnrh' s Process Simulator HYSIM ~ Lícensed to UNICAMP 
Date 94105126 Version C1.51 Case Mame UPGNOPE3.SIM 
Time 11:51:00 Prop PR Column Name TORRE203 
*''' 5tage Efficiencies '''* 
ZDDDDDDDBDDDDDDDDDDDD? 
3 3 3 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
3 1 3 1.000000 3 
3 2 3 0.828000 3 
3 3 3 0.820000 3 
3 4 3 o' 830000 3 
3 5 3 o .833000 3 
3 6 3 0.834000 3 
3 7 3 0.534000 3 
3 ô 3 o .838000 3 
3 9 3 o .838000 3 
3 10 3 o' 838000 3 
3 1! 3 o' 839000 3 
3 12 3 o .605000 3 
3 !3 3 o ,650000 3 
3 14 3 0.686000 3 
3 !5 3 o. 724000 3 
3 16 3 o. 756000 3 
3 17 3 o. 780000 3 
3 !8 3 o' 800000 3 
3 19 3 0.810000 3 
3 20 3 0.820000 3 
3 21 3 o. 825000 3 
3 22 3 0.831000 3 
3 23 3 o' 835000 3 
3 24 3 o .840000 3 
3 25 3 o .843000 3 
3 26 3 0,848000 3 
3 27 3 1.000000 3 
@DDDDDDDADDDDDDDDDDDDY 

Hvncntnrh' s Ptocess S!mulator HYS!M •· Licensed to UN!CAMP 
Date 94105126 Version CLS! Case Name UPGNOPE3,5!M 
Time !!:51:00 PR Column Name TORRE204 
uu Efficiencies •••• 
ZDDDDDDDBDDDDDDDDDDDD? 
3 3 3 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
1 3 1.000000 3 
3 2 3 o' 905000 3 
3 3 3 o' 908000 3 
3 4 3 o, so?ooo a 
3 5 3 lLSO?OOO 3 
3 6 3 Q, 907000 3 
3 7 3 o' 907000 3 
3 6 3 o' 906000 3 
3 9 3 o' 907000 3 
3 !O 3 o' 905000 3 
3 11 3 '908000 3 
3 12 3 o' 796000 3 
3 13 3 o' 810000 3 
3 14 O, B22000 3 
3 15 3 o' 830000 3 
3 16 3 o ,838000 3 
3 17 3 o 840000 3 
3 18 3 o' 845000 3 
3 19 3 ,847000 3 
3 20 3 o' 849000 3 
3 2 3 0,850000 
3 22 3 0,551000 3 
3 23 3 '852000 3 
3 24 3 o' 855000 3 
3 25 3 o' 859000 3 
3 26 3 1),861000 3 
3 27 3 o' 863000 3 
3 3 o' 865000 3 
3 29 3 0,868000 3 
3 30 3 0,872000 3 
3 31 3 o' 875000 3 
3 32 3 LOOOOOO 3 
@DDDLIDDDWDDDDDDDDDDDY 
Col 
2: 
in the s Js to be 4,882 
UPGNOPE:l, :3 
NamE~ TOI\R.E20G 
P2 
P2 
APÊNDICE D 
- ESTRUTURA DA SIMULAÇÃO COM "LAY-OUT" MODIFI.._,nuv 
PARA INTEGRAÇÃO ENERGÉTICA (TECNOLOGIA PINCH) 
COM A CORRELAÇÃO DE PENG-ROBINSON 
Hvr>rntPrh's Process Símu.lator HYSlM - Licensect to IJN!CAt1P 
Date 94/11/27 Versíon CL51 Case Name UPGP!NCH.S!M 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR 
PROCESS FLOolSHEET SPEC!F!CATIONS 
CONDIT!ONS 
Pressure 
Flow 
COND!T!ONS 
Temperatura 
Pressure 
FlooJ 
Default uni ts: SI 
Equí librium Package: 
Entha!py 
PR 
PR 
Stream: OLEO 
o.oooo 
11.4300 Kg/cm2 
LOOOO V-.gmole/h 
Stream: l 
35.0000 c 
34.0800 Kg/cm2 
4650.0000 l<gmole/h 
COMPOSIT!ON 
Nitrogen 
C02 
H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
P1·opane 
i-Butane 
n~Butane 
i -Pentane 
n··Pentane 
n-He:\ane 
n~Heptane 
n-Octane 
NBPl 
NBp[! 
NBP[! 
NBPUJ~I07 
NBPU 
NBPl 
NBPUJ_150 
NBPl !l_164 
NBPU 
NBP[1J_192 
NBPU 
COMPOS!TIUN 
\li i trogen 
C02 
H20 
EGl.ycol 
Methane 
Ethane 
Propamo> 
i-Botane 
n-Butane 
i-Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane-
n~Heptane 
n-Octane 
NBP[1]_63 
NBPf.l 
0.0000 
0.0000 
(),(U)I)Q 
0.0001) 
0.0000 
o.oooo 
o. (i!)l)l) 
0.0000 
l),(ll)(ll) 
o. 00!)1) 
0.0000 
1),1)000 
0.0000 
0, I)(H)O 
0.0304 
o.o::s9s 
0.0787 
o' 1255 
O, !560 
Üw 1613 
0.12~)5 
I)' 1032 
1),0946 
0.0505 
0,0346 
O.Oto6 
0.0189 
0.00!9 
o.oooo 
0.8056 
<),(l9(J7 
0.0389 
0.0097 
0.01!9 
0.0042 
0.0033 
0.0030 
I) .00 li 
0.0002 
0.0000 
0.0000 
CONDlT!ONS 
Pressure 
Flow 
CONDlTlONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Temperature 
Pressure 
FloVJ 
NfJPf.! 
Stream: 87 
48.4028 c 
34.0800 r-:g/cm2 
38.2242 Kgmole/h 
Stream: 87* 
34,0800 ~~g/cm2 
Stream: 86 
48.4028 c 
34.0800 Y-.gicm2 
46.0737 Kgmole/h 
0.0000 
NBPC! 
NBPll 
NBPC!l_150 
NBPC! 1 _ _164 
NBPC 
NBPC 
NBPU 
COMPOSH!ON 
Nitrogen 
C02 
H20 
EG!ycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i-Butane 
n-Butane 
i -Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane 
n-Heptane 
n-Octane 
NBP[ 
NBPl1l _78 
NBP[!J 
_93 
NBP[IJ 107 
-NBPU 
NBPC !l 134 
-
NBP[!J 150 
-NBP(l 
NBP[ 
NBPU 
NBPU 
COMPOS l1l ON 
COi1PQS ITl ON 
Ni trogen 
C02 
H20 
EGlycal 
Methane 
Ethane 
Propane 
i -Butane 
n-Butane 
i -Pentane 
n-Pentane 
n-He:<ane 
0.0000 
o.woo 
0.0000 
1},0000 
0,0000 
0,01)1)1) 
0.0000 
0~0000 
0.0000 
o.~H37 
0.5863 
0.0000 
o.oooo 
0~0000 
0.0000 
O.OOOü 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.4137 
0.5863 
0.0000 
!),0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
CONDIT!ONS 
Pressure 
COND!T!ONS 
Temperature 
Pressure 
Flool 
COND!T!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Vapour_Frac 
n-Octane 
Str'eam: 86• 
34,0800 f<g/cm2 
St1·eam: 18 
-16.8:177 c 
32.2500 Kg/cm2 
818,3746 ICgmole/h 
Str·eedn: 18* 
32.2500 Kgicm2 
Stream: 102 
1.0000 
0.0000 
NBPCI 0.0000 
NBPll <),0000 
NBPU 0.0000 
NBP(l] 107 0.0000 
-NBPm 12! o. 0000 
-NBPU :14 0.0000 
NBPU 0.0000 
NBP[ 0.0000 
NBP[l 0.0000 
NBP[l 0.0000 
NBPC1 0.0000 
COMPOSIT HlN 
COMPOS lTl ON 
Nitrogen 
C02 0.1)129 
H20 0.0000 
EGlycol 0~0000 
Methane 0.!705 
Ethane (),1!15 
Propane 0.0873 
i-Butane 0.0103 
n-Butane 0,0084 
i-Pentane 0.0012 
n-Pentane 0.0009 
n-He><ane 1).0174 
o. 1525 
n-Octane o .1525 
NBPtl o.oooo 
NBPU 0.0000 
NBPU 0.0000 
NBP[l 0,0001 
NBPl 0.0121 
NBP[! 0.043:! 
NBPli 0.0563 
NBP[l] 164 (),0554 
-NBPUl 178 0,0548 
-
NBPU 0.0305 
NBP[ !l _208 0.0214 
COMPOS!T!ON 
COMPOS!T!ON 
COND!T!ONS 
Tempera ture 
Pressure 
Flov1 
CONDITIONS 
Pressure 
CONDITIONS 
Pressure 
CONDIT!DNS 
Pressure 
COND!T!ONS 
COND!T!ONS 
Pressur-e 
S\ream: 51 
45.9406 c 
7~8300 Kg/cm2 
561.8887 Kgmole/h 
St1·ea.m: 52 
24.1)300 Kg/cm2 
Strea:m: 2'1 
17.0800 i(g/cm2 
15.4300 Kg/cm2 
Stream: 56 
58000' 01)00 i(g/h 
Stream~ 57 
40,0300 Kg/cm2 
CQt1POS!TION 
Nitrogen 0.0000 
C02 0. (l(H)(l 
H20 o.oooo 
EG!ycol 0.0000 
Methane 0.0000 
Ethane I) ,t)l)i)() 
Propane 0.0000 
i-Butano 1),0000 
n-Butane 0"0000 
i -Pentane 0.000~) 
n-Pentane 0.0005 
n-Hexane 0.0279 
n-Heptane 0.2577 
n-Octane 0.2561 
NBP[ o. (li)(Jl) 
NBP[ll _78 I) ,1)1)(11) 
NBP[ 0.0000 
NBPU 0~0002 
NBP[!J 121 0.0202 
-NBP[ 0~0726 
NBP[ 1 J 150 <).()939 
-NBP[!] liA 0.0925 
-NBP[IJ 1?8 0.09!5 
-
NBPU 0.1)51)9 
NBP[! 0~0357 
COI1POS ITl ON 
COMPOSIHON 
COMPOSn!ON 
COMPOS!T!ON 
Cot1POS ITl ON 
COND!llONS 
Pressure 
COND!T!ONS 
Vapour,_Frac 
CONDIT!ONS 
Pressure 
CONDITIDNS 
Energy ]!oi•> 
CONDIT!ONS 
COND!T!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Temperature 
Pressure 
Stream: 58 
32.6000 Kgícm2 
Stream: 103 
1.0000 
Stream: 71 
!9 .5300 f(g/cm2 
Ene1·gy Stream: P218 
4.660E+04 Kcal/h 
Energy Stream: P220 
1.160E+05 Kcal/h 
Stream~ 79 
1.0380 Kg/cm2 
Stream: 83 
30.0000 c 
1.0330 Kg/cm2 
0.9711 f(g/h 
CONPOS!T!ON 
COMPGSlT!ON 
COMPOSIT!ON 
COt1POSIT!ON 
COMPOSITWN 
COMPOS !TI ON 
COMPOSITION 
Ni trogen 
C02 
H20 
Methane 
Ethane 
i -Bu.tane 
n-Butane 
i -Pentane 
n-Pentane 
n-Kexane 
n-Hep ta. ne 
n-Octane 
NBPE1 
NBP[ 
NBPU 
NBPf.1l_107 
NBPll 
NBP[l]_J34 
NBPl! 
NBP[l 
NBPU l_l78 
0.0000 
0.0001) 
0,0000 
1.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
(),<)0(10 
0.0000 
o' 1)(11)0 
0.0000 
(),01)00 
(J,(l(l(ll) 
0.0000 
0,0000 
0.0001) 
o.oooo 
0.0000 
0.0001) 
0~0000 
0.000(1 
COND!TIONS 
Temperature 
Pressure 
Mass.fl.m•J 
CONDlTIONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
LiqVol_Flo••J 
COND!T!ONS 
P1·essure 
COND!T!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Vapour .frac 
NBP[ 
Stream: 84 
30.0000 c 
1.0330 Kg/cm2 
0.2040 Kg/h 
Stream: 22 
17.5300 Kg/cm2 
Stream: 26 
23.5000 M3/h 
Stream: 28 
15.5100 l<glcm2 
Stream: 31 
15.6200 Kg/cm2 
Stream: 104 
1.0000 
0.0000 
COMPOSITION 
Nitrogen 0.0000 
C02 0.0000 
H20 ! .0000 
EGlycol 0.0000 
Methane \),0000 
Ethane 0.0000 
Propane 0.0000 
i-Butane 0.0000 
n-Butane (l,OOOO 
i -Pentane o.oooo 
n-Pentane 0.0000 
n-Hexa:ne 0.0000 
n-Heptane 0.0000 
n·-Ochne 0.0000 
NBP[l 0.0000 
NBPU 0.0000 
NBPf! 0.0000 
NBPU 0.0000 
NBPU 0.0000 
NBPf! 0.0000 
NBP[ 0,0000 
NBPUJ 1.64 0.0000 
-NBP[l o.oooo 
NBPU 0.0000 
NBPU 0.0000 
C0~1POSlT!ON 
COMPOSíT!ON 
COMPOS!T!ON 
COMPQS!TION 
CONDITIONS 
Pressure 
COND!TIONS 
Temperature 
Pressure 
F!OVJ 
CONDIT!ONS 
Vapour ~Frac 
Pressure 
F lo., 
Stream~ 39 
11.9600 Kg/cm2 
Str·eam: 45 
245.1671 c 
1 L4300 Kg/cm2 
562.<!164 Kgmale/h 
Stream~ 90 
0.0000 
19.2300 Kgicm2 
1183.0648 Kgmole/h 
COMPOS!THJN 
COMPOS lT HlN 
Ni tro·~en 0.0000 
C02 0.0000 
H20 0.0000 
EGlycol (i,()(l(l(l 
Methane 0.0000 
Ethane 0.0000 
Propane 0~0000 
i-Butane 0.0000 
n-Butane o.oooo 
i-Pentane 0.(~!03 
n-Pentane 0.0005 
n-He:<ane 0.0279 
n-Heptane 0.2577 
n-Octane 0.2561 
NBPC! 0~0000 
NBP[ 1 0.0000 
NBPU o.oooo 
NBPlll 107 0.0002 
-NBPE! 0~0202 
NBPU 0.0726 
NBPE! 0.0939 
NBPU 0.0925 
NBPU 0,0915 
NBPU 0.0509 
NBPll 0.0357 
COMP05!110N 
Ni trogen 0.0005 
C02 0.0003 
H20 0.0000 
EGlycol o.oooo 
Methane 0.0175 
Ethane 0.0291 
0.9!85 
i-Butane OJJ194 
n-Butane 0.0048 
i-Pentane 0.0085 
n-Pentane 0.0014 
n-Hexane 0.0000 
n-Heptane 0.0000 
n-Oc\ane 0.0000 
NBP[ 0.0000 
NBP[ 0.0000 
NBP[ 0.0000 
NBPU 0.0000 
NBPU 0.0000 
o.oooo 
Mt:1Pr t 1 F10 o .. nono 
COND!TIONS 
Pressure 
CONDITIONS 
Pressure 
COND!TIONS 
Vapour _Frac 
COND!TIONS 
FJ.ow 
COND!T!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Presst.tre 
CONDIT!ONS 
Temperature 
CONDIT!ONS 
Energy _Flm'' 
CONDITlONS 
Ene1'gy _Flo•1 
NBPU 
Stream: 92 
6, !800 Kgicm2 
Sheam: 95 
L 9800 Kglcm2 
Stream: 109 
0.0000 
Stream: HO 
0.0000 Kgmole/h 
62 
20.0300 Kg/cm2 
Stream: 64 
12.9300 Kg/cm2 
Stream: 64A 
71.0000 c 
Energy P201 
-!.486E+06 Kcal/h 
EneJ•gy Stream: P202 
-2.481E+06 Kcal/h 
Energy St ream: P203 
NBPU 
NBP[ 
0.0000 
NBPU l_208 
COMPOSn!ON 
COMPOSII!ON 
COMPOSIT!ON 
COMPOS!T!ON 
COt1POSIT!ON 
COMPOSITION 
COMPOSITION 
COMPOS ITl ON 
COMPOS lTl ON 
0.0000 
o' ()()00 
0.0000 
-4, 2tl9E+05 Kca líh 
COND!THJNS 
Energy _flm•l 
CONDITIONS 
Energy _F lo"' 
COND!TIONS 
Energy _Flow 
CONDIT!ONS 
Energy _ _Flow 
COND!T!ONS 
Energy _F! a;~ 
COND!T!ONS 
Temperature 
Energy St ream: P204 
C!JMPOS!T!IJN 
-L550E+05 l(cal/h 
Energy Stream: P205 
COMPOSIT!ON 
-L829E+06 Kcalíh 
Energy Stream: P209 
COMPOS!T!ON 
--2.000E+06 Kcal/h 
Ener·gy Stream: P206 
COMPOSIT!ON 
-l,\69E+06 Kcal/h 
Energy Stream: P206* 
COMPOS!T!ON 
L 169E+06 Kca l/h 
Stream: 68 
COMPOS lTl ON 
32.0000 c 
Hyprotecil's Process Simulator HYS!M- Licensed to LIN!CAMP 
Date 94111127 Version CL5! Case Name UPGP!NCH.SIM 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR 
Hypothetical Companent lnformation page -- 1 
ZDDDDDDDDDDDDBDDDDDDDDBDDDDDDODBDDDDDDDDDBDDDDDDDBDDDDDDDDVBDDDDDDDBDDVI.lDDDV? 
J Component J Te ,J Pc J Vc ,J W 3 Liq Dens-3 Mo! WtJ Boil Pt-:í 
J name J C J Kg/cm2 JM3/kgmole.3 J Kg/m3 ,J J C J 
CDDDDDDDDDDDDEDDDDDDDDEDDDDDDDDEDDDDDDDDDEDDDDDDDEVDDDDDDDDEDDDDDDVEDDDDD!lDD4 
JNBPU J 232.60J 31,763 0.3598J 0.26723 683.15/<},l 82.893 63.31J 
JNBPU J 250.70-J 31.883 0.36793 0.29433 700.72993 89.53-J 78.283 
JNBPU J 268.063 30.843 0.39003 0.3!7fH 716.358!3 96.383 93.06.3 
3NBP[!l_107 3 284.183 29,783 0,41,27] 0.33943 729,8503-3 l03.213 !07.!73 
JNBP[l :J 300.363 28.653 0.43793 0.36353 742.46023 ll0.5!3 121.703 
JNBPUJ_134 ,J 314.60ol 27.61-:l 0.4622-3 0.38603 752.8427,] 117.063 134,823 
'olNBPUJ_150 J 330.82-l 26.403 0.4924-l 0.4135-J 763.92193 125.003 15<l.15J 
.3NBPUJ_I64 J 345.243 25.293 0.52t8J 0.43963 773,!6503 132.51-3 164,13-l 
JNBPUl_1l8 J 359.45J 24.203 0.553l,J 0.4669] 781.7724°3 l40.37l 178,233 
.JNBPCll_\92 J 373.16-l 23.l4,J 0.58573 0.4947-3 789,6622-l 148.423 192.14-3 
JNBP[1l_208 3 388.73J 21.96.3 0.62553 0.52813 798.2504:3 158.2U 208.253 
@DDDDDDDVVDDDADDDVDDDDADDDDDDDDADDDDDDDDllADDllDDDDADDDDDDDDDADDDDDDDADDDDVDDDY 
Hvc;ratech's Process Símu!ator HYS!M - Lícensed to UN!CAMP 
Date 94/11/27 Version C1.51 Case Name UPliP!NCH.S!M 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR 
Uni t Operations 
Mix M!X! :-2 87 
Mix M!X2:-7 89 6 5 
4 
Mix 11!X3:-ll 18 10 9 
Mü M!X4:-23 21 22 
Mix MIX5~-32 77 30 
Mü: MIX8:-76 75 74 
Mix NIX9:-85 84 83 82 
Tee D!V!: 86 -88 -87* 
Tee D!V2: 25 -27 -26 
Caol P218: 71 ··72 P2!8 
DP: 0.0000 Kg/cm2 
Cool P220~ '7"), -73 P220 'k 
DP: 0.3300 Kq/tm2 
Cool P220*i 81 -·82 -·P220 
DP: 0.0100 
SEP!: 3 -5 -4 -6 
SEP2: 12 -20 -13 
VAS\l202: 8 -10 -9 -70 
Sepa VAS0203: 23 -25 -24 
Sepa VAS0207: 14 -19 -15 
Sep3 VAS0210! 73 -75 -74 -·78 
Recy RECI: 87* -87 
MaK Numb !ter: 5 Type: Nested 
Wegsteín Cnt: T 
" VapFr Sens: !0.0000 Sens: 10.0000 
Press Sens: 10,0000 Enth Sens: 10.0000 
Rel FlO\l! Sens: iü.OOOO Rel Comp Sens: 10.0()0(1 
Recy REC2: 86* -86 
Ma:< Numb !ter: 5 Type: Nested 
Wegstein Cnt: 3 
VapFr Sens: 10,0000 Temp Bens: 10.0000 
Press Sens: 10.0000 Enth Sens~ 10~0000 
Rel FlnoJ Sens: 10.0000 Rel Comp Sens: 10.0000 
Recy REC3: 18* -18 
Recy 
Adju 
Adju 
Ma:< Numb l ter: 
Wegstein Cnt: 
VapFr Sens: 
Press Sens: 
Hel Flow Sens: 
RECS: 51* -51 
Max Numb Jter: 
Wegstein Cnt: 
VapFr Sens: 
Press Sens: 
Rel FloVJ Sens: 
AJUSTEI: Ad,i Var: 
Dep \lar: 
Target: 
To!: 
Type: Secant 
0.76 
0.0005 
AJUSTE2: Adj Var: 11ass_Flm•! 
Dep Var·: 
To!: 
Type: Secant 
0.76 
0.0005 
5 
l.O.OOOO Temp Sens: 
10.0000 Enth Sens: 
1.0,0000 Rel Comp Sens: 
3 
!0.0000 
10.0000 
Type: 
Temp Sens: 
Enth Sens: 
10.0000 Hel Comp Sens: 
of stream 87 
in stream 6 
Step: 100.0000 
of streEt1\ 86 
in stream 70 
Step: 30.0000 
Adju AJUSTE3: Adj Var: Nass_FloN of stream 83 
Var: CmpJlass_Flo EG!ycol in stream 85 
Target: matches stream 86 
To!: 0.0005 Kg/h Step: O.:lOOO 
Type: Secant 
Adju i~JUSTE4: Adj Var: of stream 84 
Dep Var: CmpJiass_Flo H20 in stream 85 
Target: matches stream 86 
Nested 
10.0000 
10.0000 
l.O.OOOO 
Nested 
10.0000 
10.0000 
10.0000 
Tol: 0.0005 Kg/h Step: 0.5000 Kg/h 
Type: Secant 
Set SET!: t1a.ss_Flo\!) of str'eam 87* ~ 
stream 87 * 1.0000 + 0.0000 Kg/h 
Valv VALV!: 88 -89 
Valv VALV2: 20 -22 
Valv VALV3: 19 -21 
Va lv VALV4: 24 ~28 
Valv VALV5: 26 -31 
Valv VALV6: 27 -29 
Valv VALV7: 54 -55 
\lalv VALV\0: 57 -58 
Valv VALV\3: 70 -71 
.... ~· 
Valv 
Pump 
Pump 
Pump 
Pump 
Co lu 
Co lu 
íee 
Co lu 
Valv 
Valv 
Co lu 
M i'' 
Coa! 
Coa! 
Set 
VALV15: 78 
B201. ~~1 
.. _,, ... y. 
B207: 85 
Efficiency: 
B211: 56 
Efficiency: 
ELEVA!: 17 
Efficiency: 
TORRE201: 59 
TORRE206: 79 
P219 
DIV4: 53 
TORRE202: 55 
·-33 
VASü208; 33 
VALV8~ 36 
IJALV9~ 37 
MIX6:-40 
TORRE20:<;; 41 
-4·2 
ELEVA2; 42 
MIX7:~45* 
~79 
-~" I.:.
75,00% 
~86* 
7'5 .00% 
~57 
75 JJO% 
-!8> 
75.00% 
13 
-80 
-56 
28 
-~37 
-36 
-38 
--39 
39 
-·60 
-P21.0 
-43 
75.00% 
44 
REC4 ~ 45* ~·45 
!1ax Numb !teP: j(J 
Wegstein Cnt: 3 
B20l 
B207 
B2!1 
ELEVAI 
~!4 
-81 
-54 
31 
P207 
38 
-44 
FORNO* 
ELEVA2 
4·3 
--17 
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 
Press Sens: 10.0000 En\;h Sens: 
Rel Flo"' Sens: 5.0000 R.el Comp Sens: 
PTUBO: 46 -47 -PTIJOO 
DP: 0.0000 Kg/cm2 
P207: 47 -48 -P207 
DP: 0.7000 Kg/cm2 
D!V3: 49 -51* -50 
SET2: !1ass_Flo;: of stream 51* = 
stream 51 
·• LOOOO + 0.0000 Kg/h 
r<''V«"\. 
"' 
·n~ Oú ~·Oi 
Nested 
10.0000 
1.0.0000 
10.0000 
Va!v 
Vai v 
Tee 
Comp 
Comp 
Coa! 
Adju 
Pump 
Valv 
Heat 
Set 
LNGX 
DP!: 0.0540 Kg/cm2 DP2: 0.7000 k:gícm2 
LIA Clc: 582!2.30 f<JiC-h Shel l Passes: O 
UA KJ /C-h Type: Símple 
VALV16: 91 -92 
VAS0302: 92 ··94 ·-93 
VALV\7: 94 -95 
VAS0303: 95 -97 -96 
D!Vcll 97 -101 -100 ··99 
-98 
MJX!0:-105 104 103 102 
96 
COMP!: 105 -106 CQMPI 
Type: Adiabatic 
Adiabatic Eff: 75.00% Polytropic Eff: 76.757. 
M!Xll:-107 93 106 
COMP2: 107 -!08 COMP2 
Type: Adiabatic 
Adiabatic Eff: 75.00% Polytropic Eff: 77 .Oi% 
P301: 108 
DP: 
VAS030 1 : 109 
-109 
0.5000 
-90 
-P301 
-110 
AJUSTEc•: Adj Var: Flo!.1! of stream 90 
Dep Var: Flm" of stream 101 
Target: 
To!: 
Secant 
B203: 61 
Efficiency: 
VALV!l: 62 
P206: 48 
DPI: 
0.00 l(gmoleíh 
0.0001 Kgmole/h Step: 
-62 
75,00% 
-63 
·-49 
1.2000 Kg/cm2 
63 
DP2: 
-64 
0.5001) 
UA Clc: 400256.91 I(J /C-h Shell Passes~ o 
UA Spc: 
SET4: Temperature 
stream 46 * 
REFGAS: 15 
98 
99 
2 
7 
11 
K-I/C-h Simple 
of stream 47 = 
1.0000- 4.0000 c 
-16 -P201 DPl: 
-102 -~P202 DP2: 
-103 ~P20~5 [IP3~ 
-3 P201 DP4: 
··8 P202 DP5: 
-12 P203 DP6: 
1. 6000 
0.0000 
0.0000 
0.5000 
1,3300 
I)" 0500 
29 -30 -P205 DP2 ~ 1.4000 
40 -41 -P209 DP3: 0.7000 
58 -59 P2ü4 DP4: 1.1}000 
52 -53 P205 DP5: 0.7000 
45 --46 P209 DP6: 1.7000 
48 --49 P206 DP7: 1 '2000 
63 -64 P206* DP8: 0.5000 
Set SET3: Temperature of stream 35 o 
stream 90 * 1 ~0000 - 1.5000 c 
Heat P211: 64 -641\ 66 --67 
DP!: 0.2001) DP2: 0.0600 
UA Clc: 25297.74 KJ/C-h Shell Passes: o 
IJA KJ /C-h 
Cool P212: 67 --68 -P212 
DP: 0.3000 Kg/cm2 
Co lu TORRE204: 64A --65 -66 -GLP 
--P214 P2!3 
Hvrlrotec:h' s Process Simula to r HYS!M - Litensed to UNlCAMP 
Date 94/11/27 Ve!'Sion CL51 Case Name UPGP!NCH,S!M 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR Column Name TORRE201 
Number o f Real Stages 30 
Stage 1 Pressure 
30 Pressure 
1 Temperature Estimate 
3(1 lemperature Estimate 
Feed stream 59 enters on stage 1 
Feed stream 13 enters on 30 
3L600 
32.200 
•M2.000 
-15.01)0 
Overhead Vapour Estimated FloV~ 3900.0000 
Overhead vapour product goes to stream !4 
Bottom liquid product goes to stream 17 
Note- efficiencies are being used' 
t<g/cm2 
Kglcm2 
c 
c 
Kgmole/h 
****' Specifications **** 
Hyprotech's Process Simulator HYSH1 ~ Lícensed to UNlCAMP 
Date 94/11127 Version C1.5! Case Name UPGP!NCH.SIM 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR Column Name TORRE201 
**** Stage Effíciencies **** 
ZDDDDDDDBDDDDDDDDDDDD? 
.3 Stage .3 Efficiency J 
CDVDVDDDEDDDDDDDVDDDD4 
J 1 J I). 380000 .J 
J ~ J 0.380000 .3 
" 
.3 3 J 0.381000 .J 
3 4 3 0.382000 J 
J 5 :j 0.383000 .3 
3 6 J 0.384000 .J 
.J 7 J 0.384000 3 
3 B J 0.385000 J 
.3 9 J 0.386000 J 
1 
., 10 J 0.387000 .3 
J !I 3 0.388000 .J 
.3 12 7 0.388000 .3 ., 
3 13 3 o "389000 ,j 
3 14 .3 0.390000 .] 
' 
15 3 (). 390000 .3 
.] 16 3 0.391000 .] 
.J !7 3 0.392000 ] 
3 !8 3 0.393000 J 
J !9 3 0.394000 ,j 
J 2() 3 0.396000 J 
l 21 .l 0.397000 .J 
3 '"lq Lt. J 0.398000 J 
J I")< L'' 3 0.399000 J 
J 24 J 0.400000 .J 
3 25 J 0.402000 3 
3 26 J 0.403000 3 
3 27 3 0.405000 J 
J 28 J 0.408000 J 
.J 29 J 0.412000 3 
l 30 3 0.420000 .J 
@DDDDDDDADDDDDDDDDDDDY 
HVEil"Otec.n s Process Simu!ator HYSI~1 -· Licensed to UN!CAMP 
Date 94/11127 Version CL51 Case Name UPGP!NCH.SU1 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR Column Name TORRE202 
**** Calumn Input **** 
Number of Real 
Stage ! Pressure 
49 Pressure 
49 
1 Temperatura Estimate 
49 Temperatura Estimate 
Feed stream 55 enters on stage 
Feed stream 28 enters on stage 12 
Feed stream 31 enters on stage 25 
Feed stream 32 enters on stage 31 
1.5.430 
15.930 
6.000 
Kgícm2 
Kg/cm2 
c 
117.000 c 
Overhead 'Japour Estimated Flow 365.0000 Kgmole/h 
Side Ei<changer on stage 49 is energy stream P207 
Overhead vapou.r product goes to stream 33 
Bottom liquid product goes to stream :17 
Note - effíciencies are being used' 
**** 1CdHIJII5 **** 1: Temperature on 49 is to be 120.500 c 
Hyprotech's Process Simulator HYS!M- licensed to IJN!CAMP 
Date 94/11/27 Version CL51 Case Name UPGPINCH.SIM 
Time 0:!9:20 Prop Pkg PH Column !liame TDRHE202 
**** 
Stage Ethciencies 
**** 
ZDDDVDDDBDDDDDDDDDDDD' 
.3 Stage 3 E fi 3 
CUDDDDDDEDDDDDDDDDDOD4 
3 I .3 0.292000 3 
.] 2 3 0,3\5000 3 
.J 3 J 0.:320000 .J 
7 4 .] 0~32200!) J 
'" 
.J 5 J 0.322000 J 
.j 6 J 0.322000 J 
J 7 .3 0.323000 J 
J 8 J 0.323000 l 
J 9 J 0.324000 J 
J 10 J 0.325000 7 
" 
J 11 3 0.326000 l 
J 12 .J 0.360000 l 
J 13 J 0.580000 J 
3 14 J 0.581000 J 
.J 15 J 0.583000 3 
3 16 J 0.583000 l 
3 17 3 0.583000 3 
.3 18 3 0.583000 3 
3 19 3 0.583000 l 
3 20 3 0.584000 3 
.3 21. 3 0.584000 l 
7 . , ...... ,J 0.589000 J 
'" 
.i.t. 
J 23 3 0.590000 3 
3 24 7 0.59!000 J ., 
3 25 J 0.479000 l 
3 26 ] 0.513000 J 
3 27 .j 0.538000 J 
l 28 3 0.550000 J 
J 29 J 0.561000 J 
J 30 ., 
' 
(), 569000 J 
J 3! J 0.490000 ] 
J "' ~L J 0.508000 l 
l 33 J 0.513000 J 
J 34 3 0.532000 l 
7 35 3 0.550000 3 ., 
J 36 J 0.560000 
' 3 37 J 0.5680!)0 J 
3 38 3 0.575000 3 
3 39 .l 0.578000 3 
3 40 3 0,580000 3 
.] 4! 3 0.585000 7 
'" 
3 4q L 3 0.595000 3 
J 3 0.600000 3 
3 44 3 O • 6100i)O 3 
J ,15 3 0,623000 J 
l 46 l 0.63'5000 l 
7 47 l 0.650000 3 .,, 
.j 48 3 0.660000 l 
J 49 .] ! ' 000000 .] 
@DDDDDDDADDDDDDDDDDDDY 
Hyprotech's Process Simulator HYSlM- Litensed to UN!CAMP 
Date 9•tillí27 Version Cl.c•l Case Name UPGPlNCH.SlM 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR Column Name TORRE203 
**** Column l nput **** 
Nu.mber of Real 27 
!0.830 1 Pressure 
26 Pressure !1.407 Kglcm2 
27 Pressure 
! Temperature Estimate 
Stage 27 Temperatm·e Estimate 
Feed stream 41 enters on stage 12 
nA:so 
34.000 
263.000 
Síde Liquid dra<•< from to stream 61 
Estima teci Flot•l 350,0000 Kgmole/h 
Síde liquid dra., from 26 to stream 42 
Kg/cm2 
c 
c 
Side Exchanger" on stage 1 is energy stream P210 
Side E:<changer on stage 27 is energy stream FORNO• 
Overhead vapom' product goes to stream 60 
BoHom ! iquid product goes to str'eam 44 
Note efficiencies are beíng usect' 
! : F lo'"' of the 
4: Flo" of the 
**** i hcations ·1Ht** 
Vapour is to be O.OOOOE+OO Kgmole/h 
27 is to be 261.200 C 
1 is to be 0,9500 
is to be 89.500 M3/h 
Hyprotech 's Process Simulatm· HYSlt'l - Litensed to UN!CAMP 
Date 94illi27 Version Cl.51 Case Name UPGP!NCH.S!M 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR Column Name TORRE203 
**** 
Efticiencies **** 
ZDDDVDDDBDDDDDDDDDDDD'? 
J Stage 3 Efficiency .J 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
l ! 3 1.000000 J 
J 2 3 0.1355000 J 
J 3 J 0.818000 3 
J 4 J 0.819000 J 
J 5 J 0.822000 J 
J 6 J 0 • 8221)00 .3 
l 7 J 0.821000 .J 
3 8 7 0.82!000 J 
'" 
.] 9 J 0.821000 .J 
J lO l 0.820000 3 
3 11 J .3 
.3 12 3 0.6!4000 J 
J 13 3 0.653!)00 .3 
3 14 J 0.690000 J 
3 15 J 0.726000 3 
J 16 J 0.754000 J 
.3 17 J 0.777000 J 
3 18 7 o. 792000 ,J 
'" 
J 19 J 0.803000 3 
J 20 J 1).811000 3 
J 2l J 0.818000 3 
3 ~-' a J 0.823000 3 
7 
., '".n· bw 3 O.B27000 .3 
J 24 J 0.830000 J 
J 25 7 ., 0.834000 3 
3 26 3 0.838000 J 
J 27 3 1.000000 J 
GDWDDDDADDDDDDDDDDDDY 
Hvrtrotec:l\'s Process Simulator HYSIM - Lic:ensed to UN!CAMP 
Date 94/1!/27 'lersion C1.51 
Time 0:19:20 Prop Pkg PR 
Case Name UPGP!NCH.S!M 
Column Narno TORRE204 
'**** Co!umn ! nput "*** 
Nrrmber o f Real Stages 
Stage 1 Pressure 
Stage 32 Pressure 
32 
1 Temperatura Estimate 
32 Temperature Estimate 
Feed stream 64A enters on stage 12 
12.730 
13.330 
:12.000 
131.000 
Kg/cm2 
Kg/cm2 
c 
c 
Side Liquid dra•t from stage 1 to stream GI.P 
Side E:ichanger on 1 is ener-gy stream P214 
Side Exchanger em stage 32 is energy stream P213 
Overhead vapour product goes to stream 65 
Bottom l iquid pt'oduct goes to stream 66 
Note - efficieocies .are being used' 
l; Flm•J of the 
2: Flm•l of the 
3: Retlu:! Ratio ot 
**** HH 
1 Vapour is to be O.OOOOE+OO Kgmoleíh 
1 Si de liquid is to be 282. 50(1 t·.Ut'm'"' 
stag" 1 is to be 0.9500 
Temperature -21.7500 c 
COND!T!ONS 
Temperature 
COND!TIONS 
Temperature 
Pressure 
Flow 
COND!T!ONS 
Pressure 
Stream: 12 
-22.5000 c 
Stream: 18 
-20.0282 c 
32.2500 Kglcm2 
689.1872 Kgmolelh 
Stream: 18• 
32.2500 Kg/cm2 
COMPOS!HOIII 
COMPOS! TI ON 
H20 (), 0000 
EG!ycol 0.0000 
Methane o. !883 
Ethane o. !289 
Propane 0.1122 
i-Butane 0.0135 
n-Butane 0.0152 
:i.-Pentane 0~0294 
n··Pentane 0.0335 
n-Hexane i). 0775 
22-Mbutane 0.0017 
23-Mbutane 0.0335 
3-Mpentane 0.0196 
lMcycpentene 0.!)316 
n-Heptane 0.0573 
l·ci3-MCC5 0.0450 
1-tr3-MCC5 OJJ449 
2-Mhexane 0.0360 
Mcyc lohexane <).0453 
n-Octane 1).0029 
233-Mpentane 0.0057 
234-Mpentane 0.00513 
2-Mheptane 0.01013 
3-Mheptane 0.0258 
234-Mhexane 0.0013 
235-Mhexane 0.0019 
24-l'lhexane 0.00!1 
34-Mhexane 0.0012 
Ecyclopentan OJJ084 
3-Moctane 0.0012 
2-Moctane 0.0014 
n-Nonane 1).0046 
C02 0.0!38 
Nitrogen 0.0006 
COMPOS!TJON 
COIIIDIT!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
liqVol_Flo•' 
CONDIT!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Pressu.re 
COimlT!QNS 
Pressure 
COND!T!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Temperature 
Pressure 
Flo" 
Stream: 22 
17.5300 Kg/cm2 
Stream: 26 
25.0000 1'13/h 
Stream~ 28 
15.5100 Kg/cm2 
Stream: 29 
17.0800 Kg/cm2 
Stream: 31 
15.6200 Kg/cm2 
Stream: 39 
1 L 9600 Kg/cm2 
Stream: 46 
90.0809 c 
10.7069 Kg/cm2 
468.8896 l(gmole/h 
COMPOS!T!ON 
COMPOS I Tl ON 
COMPOS lTl ON 
COI'IPOS !TI ON 
COMPOS !TI ON 
COMPOS l TI ON 
COMPOS !TI 0111 
H20 0.0000 
EGlycal 0.0000 
Methane 0.0000 
Ethane o.oooo 
Propane 0.0000 
i-Buhne 0.0028 
n-Butane 0.0147 
i -Pentane O.tl57! 
n-Pentane 0.0645 
n-Hexane o. 1438 
22-Mbutane 0.0033 
23-Hbutane 0.0629 
COIIID!TIONS 
Pressure 
COND!TIONS 
Temperature 
COND!T!ONS 
Temperature 
CONO!T!ONS 
Pressure 
COND!T!ONS 
Mass_flo., 
3-Mpentane 0.0366 
!Mcycpentene 0.0591 
n-Heptane 0.1059 
l-ti3-MCC5 0.0833 
1-tr3-NCC5 0.0830 
2-Mhexane 0.0666 
Mcyclohexane 0.0837 
n-Octane 0.0054 
233-Mpentane 0.0105 
234-Mpentane 0.0106 
2-Mheptane 1),0199 
3-Mheptane 0.0475 
234-Mhexane 0.0024 
235-Mhexane 0.0035 
24-Mhexane 0.0020 
34-Mhexane 0.0021 
Ecyclopentan 0.0!54 
3-Moctane 0.0022 
2-Moctane 0.0<)26 
n--Nonane 0.0085 
C02 0.0000 
Nitrogen o.oooo 
Stream: 47 
COMPOS!T!0\11 
24.0300 Kg/cm2 
Stream: 48 
COM?OS!T!ON 
-20.0000 c 
Stream: 49• 
COMPOS!T!ON 
-20.0000 c 
Stream: 51 
COMPOS lTl ON 
15.4300 Kg/cm2 
Stream: 52 
COMI'OSIT!ON 
35000.0000 Kg/h 
CONDIT!ONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Pressure 
CONO!T!ONS 
Temperature 
CO\IIO!TlONS 
Vapour_Frac 
CONDITIONS 
Temperature 
CO\IIDIT!ONS 
Pressure 
COND!TIONS 
Pressure 
CONOIT!ONS 
Temperature 
Pressure 
Mass_Flo;1 
Stream: 53 
40.0300 Kq/cm2 
Stream: 54 
32.6000 Kg/cm2 
Stream: 55 
-24.0000 c 
Stream: 57 
0.0000 
Stream: 60 
23.0000 c 
20.0300 Kg/cm2 
13.1300 Kg/cm2 
42.0681 c 
34.0800 Kg/cm2 
1884.0807 Kg/h 
Streamt 62 
Stream: 63 
Stream: 86 
COMPOS!TION 
COMPOSITION 
COMPOS!T!ON 
COt1POS li! ON 
COMPOS !TI ON 
COMPOSIT!ON 
COMPOS ITl ON 
COMPOS lT HlN 
H20 
EGlycal 
Methane 
Ethane 
Propane 
i-Buhne 
0.4!37 
0.5863 
0.0000 
1),1)001) 
0.0000 
o.oooo 
n-Butane 0.0000 
i-Penhne 0.0000 
n-Pentane 0.0000 
n-Hexane 0.0000 
22-Mbutane 0.0000 
23-Mbutane 0.0000 
3-Mpentane (l,OQOO 
!Mcycpentene 0.0000 
n-Hephne 0.0000 
l-ci3-MCC5 0.0000 
1-tr3-11CC5 0.0000 
2-Mhexane 0.0000 
Mcyclohexane 0.0000 
n-Octane 0.0000 
233-Mpentane 0.0000 
234-Mpentane 0.0000 
2-Mheptane 0.0000 
3-Mheptane 0.0000 
234-Mhexane 0.0000 
235-MheKane 0.0000 
24-Mhexane 0.00()0 
34-Mhe:<ane 0.0000 
Ecyclopenhn 0.0000 
3-Mocta.ne 0.0000 
2-Moc ta n.e 0.0000 
n-Nanane- 0.0000 
C02 0.0000 
Ni trogen 0.0000 
Stream: 87 
COND!T!ONS COMPOS!T!ON 
Temperatura 42.!)681 c H20 0,4!37 
Pressure 34.0800 Kg/cm2 EGlycol 0.586.3 
Flaw 35.9288 Kgmale/h Methane 0.0000 
Ethane () • l)í)l)l) 
Propane I)' l)l)l)l) 
i-Butane o.oooo 
n-Butane 0.0000 
i-Pentane 0.0000 
n-Penhne o.oooo 
n-Hexane o.oooo 
22-Mbutane 0.0000 
23-Mbutane 0.0000 
3-Mpentane 1),1)000 
!Mcycpentene 0.00<)1) 
n-Heptane 0.0000 
1-ci3-MCC5 0.0000 
HrH1CC5 Q ,1)()1)0 
2-Mhe~aoo 0.1)1)00 
Mcyc lohexane 0.0000 
n-Octane 0.0000 
COND!TIONS 
Pressure 
COND!TIONS 
Vapour..frac 
Pressure 
Flo01 
233-Mpentane 0.0000 
Stream: 87* 
Stream: 90 
0.0000 
!'1.2300 Kg/cm2 
1143.1045 Kgmole/h 
234-Mpentane 
2-Mheptane 
3-i1heptane 
234-Mhexane 
235-Mhexane 
24·-Mhexane 
34-Mhexane 
Ecyclopenhn 
3-Moc: ta ne 
Z-Moctane 
n-Nonane 
C02 
Nitrogen 
COMPOS!TION 
COMPOS!T!ON 
H20 
EGlyco! 
Methane 
Ethane 
Propar~e 
i-Buhne 
n-Butane 
i-Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane 
22-Mbutane 
23-~Mbu ta ne 
3-Mpentane 
!Mcycpentene 
n-Heptane 
!-ci3-MCC5 
1-tr3-11CC5 
2-Mhexane 
Mcyclohexane 
n-Octane 
233-Mpentane 
234-t1pentane 
2-i1hephne 
3-i1heptane 
234-i1hexane 
235-Mhexane 
24-Mhexane 
34-i1hexane 
O.OOQO 
o. ()000 
0,0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0175 
0.0291 
0.'1185 
0,<)194 
(),(H)48 
0.0085 
0.00!4 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o. ()(li)() 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
o.oooo 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
COND!TIONS 
Pressure 
CONDITIONS 
Pressure 
CONDIT!O\IIS 
Vapour _Frac 
CONO!T!ONS 
Vapour_frac 
COND!T!ONS 
Vapour_frac 
COND IT IQ\IIS 
Vapour _Frac 
CONO!TIONS 
F! o;~ 
Ecyclopentan 0.0000 
Stream• 92 
b.1800 Kg/cm2 
Stream: 95 
L 9800 Kg/cm2 
Stream: 102 
1.0000 
Stream• !03 
1 '0000 
Stream: 104 
! .0000 
Stream: 109 
0.0000 
Stream: 110 
0.0000 Kgmole/h 
3-Moctane 0.0000 
2-Mocta.ne 
n-Nonane 
C02 
Nitrogen 
COMPOS!TI0\11 
COMPOS lTl ON 
COMPOS!TI0\11 
COMPOS!TIO\II 
COMPOSITION 
COMPOSHION 
COMPOS!TION 
0.0000 
0.0000 
0.0003 
0.0005 
Enerqy Stream: P20l 
CONll !TIONS COMI' OS IT! ON 
Energy_f!m• !.485E+06 Kcal/h 
Energy Stream: P207 
CONDIT!ONS COMPOS!T!ON 
Energy_Flow 2.499E+06 Kcal/h 
Hyprotech's Process Simulator HYS!M- Licensed to UNICI\i1P 
Date 94/12/10 Version C1.5! Case Name UPGPMMD!.S!M 
Time 22:34:38 Prop Pkg PR 
Uni t Operations 
Adju A-JUSTE!: Adj Var: Mass_Flow 
Mass_Frac 
0.76 
0.0005 
Adju AJUSTE2: 
Dep Van 
Target: 
Tal: 
Type: Becant 
Adj Var: Mass_Flo" 
Dep Var: Mass_Frac 
Target: 0.76 
Tal: 0.0005 
Type: Becant 
of stream 87 
ES!ycol 
Step: 
of stream 86 
EGlycol 
Step: 
Adju AJUSTE3: Adj Var: Flow of stream 90 
Dep Var: Flow of stream 101 
Target: 0.00 Kgmole/h 
in stream 6 
100.0000 Kglh 
in stream 70 
100.0000 Kglh 
Tal: 0.0001 Kgmole/h Step: !00.0000 Kgmole/h 
Type: Secant 
Pump B201: 46 -47 B201 
Efficiency: 65.00% 
Pump B203: 61 -62 B203 
Efticieru:y: 60.00% 
Pump B203*: 57 -58 8203* 
Efficiency: 65.00% 
Pump B2!1: 52 -53 B211 
Efficiency: 52.00% 
Comp COMP!: 105 -!06 COMP! 
Type: Adiabatic 
Adiabatic Eff: 75.001. Polytropic Eff: 76.751. 
Comp COMP2: !07 -108 COMP2 
Type: Adiabatic 
Adiabatic Eff: 75.00% Polytropic Eff: 77~01% 
Tee Dl\11: 86 -87* -as 
Tee DI\12: 25 -27 -26 
Tee Dl\13: 44 -46* -45 
Tee DIV4: 49 S'' 
-"' 
-50 
Tee DI\15: 97 -98 -99 -100 
-101 
Tee Dl\16: 15* -59 -15 
Tee D!V7: 47 
-48* -47• 
Tee Dl\18: 29 ~30 -29< 
Pump ELEVAI: 17 -18• ELEVA! 
Efficiency: 100.00% 
Mix MIXI :-2 87 
Mix H!X!0:-105 96 !02 103 
104 
Mix MIXI!:-107 !06 93 
Mix MlX12:-64 63 58 
Mix M!Xl3:-49 49• 48 
Mix 11!Xl4:-32 32* 30* 
Mix M!X2:-7 4 5 6 
89 
Mix 111X3:-11 9 10 18 
Mix MIX4:-23 22 21 
!1i X 11!X6:-40 39 38 
t1ix M!X7:-43 42 41 
Mix M!XB:-16* 60< 16 
Mix M!X9:-·64 63 58 
Cool P207: 43 -44 -?207 
DP: 0.7000 Kg/cm2 
Heat P208: 34 -35 90 -9! 
DP!: 0.0540 Kg/cm2 DP2: 0.7000 
UI\ Clc: 58804.16 IWC-h Shell Passes: o 
UA Spc: I<J/C-h Type: Simple 
Heat P210*: 59 -60 56 -57 
DPl: 1.0000 Kg/cm2 DP2: 0.5000 Kg/cm2 
UI\ Clc: 27329.82 KJ/C-h Shell Passes: () 
UA Spc: I(J /C-h Type: Simple 
Coa! P301: 108 -10'1 -P301 
DP: 0.5000 l(g/cm2 
Recy REC1: 87* -87 
Max Numb !ter: 5 Type: Nested 
Wegstein Cnt: 3 
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 10.0000 
Press Sens: 10.0000 Entn Sens: !0.0000 
Rel Flo" Sens: 10.00~) Rel Comp Sens: 10.0000 
Recy REC2: 18* -18 
Max Numb !ter: 5 Type: Nested 
Wegstein Cnt: ~ 
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 10.0000 
Press Sens: 10.0000 Enth Sens: 10.0000 
Rel Flow Sens: 10.0000 Rel Coop Sens: 10.0000 
Recy REC3: 46* -46 
Max Numb !ter: 10 Type: Nested 
Wegstein Cnt: 3 
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 10.0000 
Press Sens: 10.0000 Enth Sens: 10.0000 
Rel Flo" Sens: 10.0000 Rei Comp Sens: 10.0000 
LNGX REFGAS: 2 -3 ··P201 DP!< 0.5000 
7 -8 -P202 DP2: 1.3300 
1l -12 -P203 DP3: 0.0500 
15 -16 P20! DP4: 1.6000 
98 -102 P202 DP5: 0.0000 
99 -!03 P203 DP6: o.oooo 
LNGX REFGLEO: 54 -55 -P204 DP!: 1.0000 
47* -48 -P205 DP2: 0.7001) 
48* -49* ··P209 DP3: 0.7000 
100 -104 P204 DP4: 0.0000 
29* -30* P205 DP5: 1.4000 
30 -32* P209 DP6: L4000 
Sep3 SEP1: 3 -5 -4 -b 
Sepa SEP2: 12 -20 -13 
Set SET!: M~ss_Flow of stream 87* = 
stream 87 • 1.00<)() + 0.0000 Kglh 
Set SET2: Mass_Flow of stream 46< = 
stream 46 • 1.0000 + 0.0000 Kglh 
Set SET3~ Temperatura of stream = 
stream 90 • L~)OO - 1.5000 c 
Set SET4: F\01>1 af stream 29* = 
strearn 29 • 0.5000 + 0.0000 Kgmole/h 
Set SET5: Flaw of stream 47• = 
stream 47 * 0.5000 + 0.0000 Kgmole/h 
Co lu TORRE201: 55 13 -!4 -17 
Co lu TORRE202: 51 31 32 28 
-33 -37 P207 
Co lu TORRE203: 40 -56 -42 -61 
-41 -P210 FORNO• 
Sep3 VA202: B -10 -9 -70 
Valv VALV!: 88 -89 
Valv VALV!O: 53 -54 
Va!v VALV!l: 62 -63 
Valv VALV!2: 60 -60* 
Valv 1/Al\116: 91 -92 
Valv VALV17: 94 -95 
1/alv 1/AL\12: 20 -22 
Valv VAL\13: 19 -21 
Va!v \/Al\14: 24 -28 
Vai v VAL\15: 2b -31 
Valv VALV6: 27 -29 
Valv VALV7: 50 -51 
Valv VALV8: 3b -38 
Valv VAL\19: 37 -39 
Sepa VAS0203: 23 -25 -24 
Sepa VAS0207: 14 -19 
-15• 
Sepa VAS0208: 33 ·-36 -34 
Sepa VAS0301 : 109 -90 -110 
Sepa Vl\50302: 92 -94 
Sepa Vl\50303: 95 -97 -96 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM- Licensed to UN!CAMI' 
Date 94/12/10 \lersion C!.51 Case Name UPGPMt1D1.SlM 
Time 22;34;38 Prop Pkg PR Column \liame TORRE201 
**** Column lnput **** 
Number of Real Stages 
Stage 1 Pressure 
Stage 30 Pressure 
30 
Stage 1 Temperature Estimate 
Stage 30 Temperatu.re Estimate 
Feed stream 55 enters on stage 1 
Feed stream 13 enters on stage 30 
31.600 
32.200 
-10.000 
-20.000 
Kg/cm2 
Kg/cm2 
c 
c 
Overhead Vapour Estimated Fl011J 4000,0000 Kgmole/h 
Overhead vapour product goes to stream 14 
Bottom líquid product goes to stream 17 
Note - stage efficiencies are being used 1 
**** Specitications **** 
Hyprotech's Pracess Simulator HYS!M- licensed to UNICAMP 
Date 94/12/10 Versian C1.51 Case Name UPGPMMD!.S!M 
Time 22:34:38 Prop Pkg PR Column \liame TORRE20! 
**** Stage Efficiencies **** 
ZDDIJDDIJVBDDDVDDDDDDDD1 
J Stage .3 Efficiency J 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDVD4 
3 I J 0.415000 J 
J 2 3 0.430000 .j 
J 3 J 0.440!)!)0 3 
3 4 3 0.448000 J 
J 5 3 0.449000 .3 
3 6 J 0.450000 3 
J 7 J 0.45!)!)00 .J 
.l 8 3 0.450000 J 
J 9 J 0.451000 J 
.l 10 J 0.452000 J 
.3 11 3 o. 453000 .J 
J 12 3 0.455000 3 
J 13 3 0.456000 J 
.J 14 3 0.4570t)t) .3 
3 15 3 0.459000 J 
J 16 J 0.460000 3 
.3 17 J 0.460000 J 
3 18 3 0.461000 ] 
3 19 3 0.461000 3 
3 20 :5 0.4620()0 .3 
.3 2! .3 0.462000 3 
3 22 J 0.463000 J 
] 23 .3 0.463000 J 
J 24 3 0.463000 J 
J 25 J o. 4650!)!) .3 
.3 26 J 0.469000 3 
J 27 .j 0.470000 J 
J 28 3 0.471000 J 
J 29 J 0.475000 .J 
J 30 :l 0.480000 J 
@DDDDDVDAVDDDDDDDVDDDY 
Hyprotech's Process Simulator HYS!M- Licensed 
Date 94/12/10 Version Cl.5l 
Time 22:34:38 Prop Pkg PR 
to UN!CAMP 
Case Name UPGPMMD1.5!M 
Column Name TORRE202 
**** Column lnput **** 
Number of Real Stages 
Stage 1 Pressure 
Stage 49 Pressure 
49 
Stage 1 Temperatura Estimate 
Shge 49 Temperatura Estimate 
Feed stream 51 enters on stage 
Feed stream 31 enters on stage 25 
Feed s·tream 32 enters on stage 31 
Feed stream 28 enters on stage 12 
13.980 
15.'130 
6.000 
117.000 
Kg/cm2 
Kg/cm2 
c 
c 
Overhead Vapour Estimated Flo;> 368.0000 Kgmole/h 
Side Exchanger on stage 49 is energy stream P207 
Overheaó vapour product goes to stream 33 
Bottom liquid product goes to stream 37 
Note - stage efficiencies are being used! 
**** Specifications **** 
1: Heat Exchanger Duty on stage 49 is to be 2.5000E+06 Kcal/h 
Hypratech's 
Date 
Simulator HYS!N - Licensed to UN!CAMP 
94/12/10 Version 
Prop Pkg PH 
Case Name UPGPMl'IDLSl~l 
Column Name Tl1R.HE202 
**** Stage Efficienc:ies **** 
ZDDDDDDDBDDDDDVDDVDDD" 
3 Stage 3 Efficiency .3 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
3 1 J 0.338000 l 
.J 2 3 0.360000 .3 
3 3 .J 0.368000 J 
.3 4 
' 
0~370000 .3 
3 5 J 0.371000 J 
J 6 .3 0.372000 .3 
.3 7 J 0.373000 .j 
J 8 J 0.373000 3 
.] 9 .J 0.374000 J 
J 10 J 0~375000 J 
J 11 .l 0.378000 J 
J 12 3 o. 400000 .] 
J 13 3 0.636000 3 
J 14 J 0.638000 .J 
l 15 J o. 641000 .:; 
.3 16 3 0.642000 3 
.3 17 3 0.643000 J 
J 18 J 0.643000 3 
.3 19 J 0.644000 .3 
J 20 3 0.644000 J 
3 21 .J 0.645000 3 
3 ~? L •. J 0.646000 J 
J 23 J 0.647000 .J 
.3 24 J 0.651000 J 
J 25 .j 0.543000 J 
J 26 J 0.587000 l 
.J 27 J 0.613000 J 
.j 28 J 0.629000 .J 
J 29 J 0.639001) J 
J 30 J 0.643000 .3 
J 31 J 0.609000 .3 
.3 32 J o . 622<)00 .l 
l 77 ...)~ .3 0.618000 J 
.3 34 J o . 620000 .J 
J 35 J 0~623000 .j 
J ., '"Q J 0.626000 .J 
3 37 J 0.629000 .j 
J 38 l 0.632000 .J 
.J 39 l 0.634000 .3 
.J 40 J 0.637000 
' 3 41 .l 0.640<)00 .3 
i 42 l 0.643000 :j 
3 43 3 O.b47000 3 
3 44 3 0.653000 .l 
l 45 3 0.662000 .J 
3 46 3 0.670000 3 
l 47 3 0.689000 .J 
3 48 3 0.698000 J 
7 
' 
49 3 1.000000 3 
@DDDDDDDADDDDDDDDDDDDY 
Hyprotech's Process Simulator HYS!M- Licensed to UN!CAt1P 
Date 94/12/10 Version C1.5! Case Name liPIJPMMD!.Sll1 
Time 22:34:38 Prop Pkg PR Column Name TORRE203 
**** Column lnput **** 
Number of Real Stages 
Stage 1 Pressure 
Stage 27 Pressure 
27 
Stage 1 Temperature Estimate 
Stage 27 Temperature Estimate 
Feed stream 40 enters on stage 12 
10.830 
11.430 
34.000 
177.000 
Kg/cm2 
Kg/cm2 
c 
c 
Overhead Vapour Estimated Flow 10.0000 Kgmale/h 
Side Liquid draw from stage to stream 61 
Estimated Flow 350.0000 Kgmole/h 
Side liquid draw from stage 26 to stream 41 
Side Exchanger on stage 1 ís energy stream P21Q 
Síde Exchanger on stage 27 is energy stream FORNO• 
Overhead vapour product goes to stream 56 
Bottom liquid product goes to stream 42 
Note - shge efficiencies are being used! 
**** Specifications **** 
1: Temperature on stage 1 is to be 33.000 C 
2: Temperature on stage 27 is to be 190.000 C 
3: Reflux Ratio of stage 1 ís to be 0.5~)0 
4: Flow of the stage 26 Side liquid is to be 50.000 M3/h 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM- Litensed ta UN!CAMP 
Date 94112110 Version C1.5! Case Name UPGPMMD!.S!M 
Time 22:34:38 Prop Pkg PR Column illame TORRE203 
**** Stage Efficiencies **** 
ZDDDDDDDBDDDDVDDDDDDIP 
,J Stage J EHitiency J 
CDDDDDVDEDVDDDDDDDDDD4 
] 1 ] 1. 000000 3 
,J 2 3 o. 779000 ,J 
,J 3 .J 1).786000 J 
3 4 .J o. 791000 ,j 
3 5 J 0.793000 J 
J 6 J o. 796000 ,3 
,j 7 J o. 796000 3 
J B J 0.798000 J 
,j 9 ,J o . 8000()0 J 
J 10 ,J 0.1301000 ,j 
3 11 3 0.803000 J 
J 12 J 0.59!000 3 
J 13 .J 0.605000 .3 
J 14 J 0.620000 .3 
3 15 .3 0.6360<)0 3 
J 16 J 0.652000 .3 
3 17 .3 0.665000 J 
.3 18 3 0.678000 J 
.3 19 J 0.689000 .3 
3 20 J 0.70!000 J 
.3 21 J o. 71!0!)!) J 
.3 22 J o. 722000 .3 
J 23 J 0.733000 J 
J 24 J 0.743000 J 
J 25 J 0.753000 .J 
.3 26 J 0.762000 J 
J 27 J 1.000000 J 
@DDDVVDDADDDDDVDDDDDDY 
Hyprotech's Process Simulator HYSIM- Licensed to UNlCAMP 
Date 94/12/!1 Version C\.51 Case Name UPGPMM!A.S!M 
Time 20:42:29 Prop Pkg PR Column Name TORRE206 
COND!T!ONS 
Temperature 
Mass_Flo>J 
COND!TJONS 
PROCESS FLOWSHEET SPEC!F!CAT!ONS 
Default units: SI 
Equilibrium Package: PR 
Enthalpy Package: PR 
Stream: 45 
COMPOS!TION 
90.1039 c H20 
461.4803 Kg/h EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i-Butane 
n-Buhne 
i-Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane 
22-Mbuta.ne 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
111cycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
l-tr3··MCC5 
2-Mhexane 
Mcyclohe:<ane 
n-Octane 
233-Mpentane 
234-Mpentane 
2-Mheptane 
3-Mheptane 
234-Mhexane 
235-Mhexane 
24-Mhe:~ane 
34-Mhexane 
Ecyclopentan 
3-Modane 
2-Moctane 
n-Nonane 
C02 
Ni trogen 
Stream: 64 
COMPOS!TION 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0028 
(),1)!47 
o' 05 70 
1),0645 
o. 1437 
0,0033 
0.0629 
0.0366 
0.059! 
o. 1059 
0~0833 
0.0830 
0.0666 
0.0837 
0.0054 
0.0105 
0.0106 
0.0199 
0.0475 
0.0024 
0.0035 
0.0020 
0.0021 
0.0154 
0.01)22 
0.0026 
0,0085 
0.0000 
0,0000 
Temperature 3L3227 C H20 
Pressure 13.1300 Kg/cm2 
Mass_Flow 16495.9902 Kg/h 
Stream: 65 
CONDIT!ONS 
Temperature 
COND!TlONS 
Tempera ture 
Pressure 
Mass_flow 
42.2000 c 
-24.0000 c 
32.2500 K9/cm2 
2057.3628 Kg/h 
Stream: 70 
0.0000 
EG!ycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
í-Butane 
n-Butane 
í·-Pentane 
n-Pentane 
n-He:~ane 
22-t1butane 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
!Mcycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
1-tr3-MCC5 
2-Mhexane 
11cycloh<mane 
n-Octane 
233-Mpentane 
234-Mpentane 
2-Mheptane 
3-Mheptane 
234-Mhexane 
235-Mhexane 
24-MheHane 
34-Mhexane 
Etyclopentan 
3-Mnctane 
2-Moct.ane 
n-Nonane 
C02 
Nitrogen 
COMPOS!TION 
COMPOS!T!ON 
H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i -Butane 
n-Butane 
í~Pentane 
o.oooo 
o. <)00! 
0.1!61 
1).4824 
o. !339 
1).!576 
0.0464 
0.0360 
0.0098 
1).0008 
0.0102 
0.004! 
0.0017 
0.0001 
0.0003 
1).0002 
0.0002 
0.0001 
1).0000 
o.oooo 
o.oooü 
<).0000 
0.0000 
(1.0001) 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
O,(li)OO 
0.0<)00 
1).5091 
0.4839 
1).0000 
0.0000 
<).0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
CONDIT!ONS 
?ressure 
CONDIT!ONS 
Pressure 
COND!TIONS 
Temperatura 
n-Pentane 
Stream: 71 
19.5300 Kg/cm2 
Stream: 79 
1.0380 Kg/cm2 
Stream: 83 
28.0000 c 
0.0000 
n-Hexane 
22-Mbutane 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
lMcycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
!-tr3-MCC5 
2-Mhex.ane 
Mcyclohexane 
n-Octane 
233-Mpentane 
234-Mpentane 
2--Mheptane 
3-Mheptane 
234-Mhexane 
23'5-Mhexane 
24-Mhexane 
34-Mhexane 
Ecyclopentan 
3-Moctane 
2-Moc ta ne 
n-Nonane 
C02 
Nitrogen 
COMPOS lTl ON 
COMPOS ITl ON 
COMPOSIT!ON 
H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i -Butane 
n-Butane 
i-Penhne 
n-Pentane 
n-Hexane 
0.0000 
(),()()()() 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.01)00 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0,0070 
0.0000 
0.0000 
1.0000 
0.0000 
1).0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
1),0000 
ü.OOOO 
0.0000 
COND!TIONS 
Temperature 28.0000 c 
22-f1butane O. 0000 
Stream: 84 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
!Mcycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
!-tr3-MCC5 
2-Mhexane 
Mcyclohexane 
n-Octane 
233-Mpentane 
234-Mpentane 
2-Mheptane 
3-Mheptane 
234-Mhe:qne 
235-Mhexane 
24-Mhexane 
34-Mhexane 
Ecyclopentan 
3-Mocta ne 
2-Moctane 
n-Nonane 
C02 
Nitrogen 
COMPOSlT!ON 
H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i-Butane 
n-Butane 
i--Pentane 
n-Pentane 
n-He:<:.ane 
22-Mbutane 
23-Mbuta ne 
3-~ipentane 
lMcycpentene 
n-Hephne 
l-ci3-tíCC5 
!-tr3-MCC5 
2-Mhexane 
Mcyciohexane 
n-Octane 
233-Mpenhne 
234-Mpentane 
2-Mhephne 
3-Mheptane 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o. 00<)0 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.000<) 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.000<) 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
1.0000 
0.0000 
O.<XlOO 
<).0000 
0.0000 
0.0000 
0.0<)00 
0.0000 
0.<)000 
0.0000 
1).0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
O.tiOOO 
0.0000 
1).0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
234·-Mhexane 0.0000 
235-Mhexane 0.0000 
24-Mhexane i) .0000 
34~Mhexane 0.000<) 
Ecyc!opentan 0.0000 
3-Moctane 0.0000 
2-Moctane 0.0000 
n-Nonane 0.0000 
C02 0.0000 
Nitro9en 0.0000 
Stream: 85 
COND!TIONS COMPOS!T!ON 
Pressure 1.033<) Kg/cm2 H20 0.4137 
F!o>J 42.8b08 Kgrnole/h EGlycol 0.5863 
Methane o.oooo 
Ethane 0.0000 
Propane 0.0000 
i-Butane 0.0000 
n-Butane 0.0000 
i-Pentane 0.0001) 
n-Pentane 0.0000 
n-Hexane 0.0000 
22-Mbutane 0.0000 
23-Mbutane o.oooo 
3-Mpentane o.oooo 
!l1cyc.pentene 0.0000 
n-Heptane 0.0000 
l-ci3--MCC5 0.0000 
1-tr3-MCC5 o,<)<)!)() 
2-Mhexane 1),0000 
Mcyclohexane 0.0000 
n-·Octane 0.0000 
233-llpentane 0.0000 
234-Mpentane 0.0000 
2-Mheptane 0.0000 
3-Mheptane 0.0000 
234-Mhexane 0.0000 
235~Mhexane 0~0000 
24-Mhe:<ane 0.0000 
34-·Mhexane 0.0000 
Ecyclopentan ().0000 
3~-Moctane 0.0000 
2-Modane 0.0000 
n-Nonane 0.0000 
C02 0.0000 
Ni trogen 0.0000 
Stream: 86 
COND!TIONS COMPOS!liON 
Pressu.re 34.0800 Kg/cm2 
CONDITIONS 
Energy JloVJ 
COND!TIONS 
Energy_Flo-. 
COND!T!ONS 
Energy _ _FloY~ 
Enerqy Stream: P212 
Kcailh 
Energy Stream: P21B 
4.660E+04 Kcal/h 
Energy Stream: P220 
1. 160E+05 Kca l/h 
COMPOS l TI ON 
COMPOS!TION 
COMPOS!TION 
Hyprotech's Process Símulator HVS!M- Licensed to UN!CAt1P 
Date 94/12/11 Version C1.51 
Time 20:42:29 Prop Pkg PR 
Case Name UPGPMMlA.S!M 
Column Name TORRE206 
Unit Operations 
Pump 8207: 85 -86 8207 
Etficiency: 75.00% 
Mix MIX15:-76 75 74 
Mi:< M!X16:-85 84 83 8'' ~
Mix t1!X17:-C5+ 67 45 
Heat P211: 64 -65 66 -67 
DP l: 0.2000 l<g/cm2 DP2: 0.0600 
UA Clc: 25212.28 10/C-h Shell Passes: o 
UA Spc: K.l/C-h Type: Simple 
Cool P2!B: 71 -72 P218 
DP: 0.0000 Kgicm2 
LNGX REFGL!CO: 81 -82 -P220 DP!: 
72 -73 P220 DP2: 
Co lu TORRE204: 65 -68 ·-66 -GLP 
-P214 P213 
Co lu TORRE20b: 79 -8<) -8! -P218 
P219 
Valv 1/ALI/13: 70 -71 
1/alv VALV\4: 76 -77 
Valv 1/ALI/15: 78 -79 
Sep3 VAS0210: 73 -75 -74 -78 
0.0100 
0.3300 
Hyprotech's Process Simulatar HYS!M- Licensed to UN!CAMP 
Date 94/12/1! Version C1.51 Case Name I.Jfl6PMM!A.SIM 
Time 20:42:29 Prop Pkg PR Column Name TORRE204 
**** Column !nput **** 
Number of Real Stages 32 
Stage 1 Pressure 
Stage 32 Pressure 
Stage 1 Temperatura Estimate 
Stage 32 Temperature Estimate 
Feed stream 65 enters on stage 12 
12.730 Kg/cm2 
13.330 
32~000 
13!.0()0 
Kg/cm2 
c 
c 
Side Liquid draw from stage 1 to stream GLP 
Estimated Fiow 282.5()<)1) Kgmole/h 
Side Exchanger on stage 1 is energy stream P214 
Side Exchanger on stage 32 is energy stream P213 
Overhead vapour product goes to stream b8 
Bottom liquid product goes to stream 66 
Note - stage efficiencies are being used 1 
**** Specifications **** 
1: Flo•J of the stage 1 Vapour is to be O.OOOOE+OO Kgmole/h 
2: TBP 95.0 LiqVol Y. Cut o! the stage 1 Liquid is to be 0.3000 C 
3: Reflux Ratio of stage 1 is to be O. 7100 
Hyprotech's Process Simulator HYS!M- Licensect to UN!CAMP 
Date 94i1211! Version C1.51 Case Name UPGPMM1A.S!M 
Time 20;42:29 Prop Pkg Pf\ Column Name TOHRE204 
**** Stage Efficiencies **** 
WDDDDDDBDVDDDDDDDDDD' 
3 Stage -3 Efhciency 3 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
3 1 3 1. 000000 3 
3 2 3 <). 905000 ,J 
' 
? J 0.908000 3 
" 
J 4 j o. 9<)7001) J 
,J 5 3 0.907000 3 
3 6 3 0.907000 3 
3 7 l 0.907000] 
J 8 J 0.906000 J 
3 9 J o. 90700<) J 
J 10 1 0.9051)1)0 3 •J 
J 11 J 0.908000 3 
] 12 J 0.796000] 
J 13 3 0.810000 3 
3 14 J 1).822000 ,J 
1 15 1 0.830000 ] 
,j 16 J 0.838000 J 
J 17 J 0.840000 J 
J 18 J 0.845000 J 
J 19 J 0.847000 J 
J 20 l 0.849000 J 
J 21 J 0.850000 ] 
l 22 l 0.851000 J 
3 crr ~w J 0.852000 ] 
3 24 3 0.855000 J 
J 25 ] 0.859000 ] 
,j 26 l 0.861000 ] 
] 27 J 0.863000 J 
J 28 J 0.865000 J 
J 29 J 0.868001) 3 
,J 30 l 0~872000 .3 
J 31 J 0.875000 J 
,J 32 J 1 • 000000 J 
@DDDDDDDAVD/J!IDDDDDIJDDY 
Hyprotech's Process Simulatm' HVSIM- Licensed to UN!CAMP 
Date 94/12/11 Version C1.5! Case Name UPGPMM1A.S!M 
Time 20:42:29 Prop Pkg PR Column Name TORRE206 
**** Column lnput **** 
Number of Ideal Stages 
Stage l Pressure 
Stage 3 Pressure 
3 
Stage 1 Ternperature Estimate 
Stage 3 Temperature Estimate 
Feed stream 79 enters on stage 2 
1.033 
1.043 
100.000 
127.000 
Kglcm2 
Kg/cm2 
c 
c 
Overhead Vapour Estimated Flow 9.0000 Kgmole/h 
Estimated top stage reflux ratio is 0.4300 
Side Exchanger on stage I is energy stream P218 
Side Exchanger on stage 3 is energy stream P219 
Overhead vapour product goes to stream 80 
Bottom l iquid proou.ct qoes to stream SI 
**** Specifications **** 
1: Heat Exchanger Duty on stage 1 is to be -4.6600E+04 Kcallh 
2: Mass Ratio of EGlycol 
divided by H20 
in the stage 3 Liquid is to be 4.882 
Hyprote:ch's Process Simulator HVSIM- licensed 
Date 94112111 Version C1.51 
Time 2i)o42o29 Prop Pkg PR 
to UN!CAi'JP 
Case Name UPGPi'li'JlA.SHi 
Column Name TORRE206 
**** Stage Efficiencies **** 
ZDDDDDDDBDDDDDDDDDDDD? 
J Stage J Efficiency 3 
CVVDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
3 1 3 1.000000 J 
.3 2 .J I , (H)!)í)!)í) J 
.J 3 J 1 .000000 J 
@DDDDDDDADVDDDDDDDDDDY 
APÊNDICE H 
- ESTRUTURA DA SIMULAÇÃO DO SI DO FORNO 
A UPGN-ATA COM ÓLEO DE PESO MOLECULAR DE ,9 E 
UTILIZANDO O ÓLEO TÉRMICO DOWTHERM A 
xiv 
Hyprotech 's Process Simulator HYS!M - Licensed lo UN!CAMP 
Date 94/12/17 11ersion CL5! Case Name FOR.NO!N8.SIM 
Time 18:12:9 Prop Pkg PR 
CONDIT!ONS 
Temperature 
Pressu!·e 
Floo1 
PROCESS FLOWSHEET SPEClFlCATIONS 
Default uni ts: SI 
Equi librium Package: PR 
Enthalpy Packa9e: PR 
Sheam: 
213.0000 c 
1~0332 Kq/cm2 
382.2427 Kqmolelh 
ARUM!DO 
CQMPOSIT!ON 
D!PHENYL 
D!PHENYLET 
H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i -Butane 
rrllutane 
i -Pentane 
n··Pentane 
n-Hexane 
22-·Mbutane 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
H1cycpentene 
n-Heptane 
l-ciH!CC5 
1-h3-MCC5 
2-Mhe:<an'i1 
i'!cyclohexane 
n-Octane 
233-Npen ta ne 
234-Mpentane 
2-Mheptane 
3-Mheptane 
234-~1hexane 
235-t1hexane 
24-11hexa ne 
34-Mhexane 
3-Moctane 
2-Moctane 
n-Nonane 
C02 
Nitrogen 
O:<yçen 
0.0000 
0.0001) 
0.01!4 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0,1)000 
I). 000() 
0.0001) 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0,0000 
0,0000 
0,0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0,0000 
0.0000 
0.0000 
0,1)000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0,0000 
0.2076 
CONDIT!ONS 
Temperature 
Pressure 
CONDlT!ONS 
Temper->ture 
CONDIT!ONS 
Temperature 
28.0082 c 
í ~0332 Kg/cm2 
28.0000 c 
142.0000 c 
Stream: ARUMIDO! 
COMPQSIT!ON 
DIPHENYL 
DIPHENYLET 
H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i-llutane 
n-Butane 
i-Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane 
22-i1bu tane 
23-Mbut:ane 
3-Mpentane 
lMcycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
HrHICC5 
2-t1hexane 
Mcyclohexane 
n-·Octane 
233-Mpentane 
234-Mpentane 
2--Mhep ta ne 
3-Mheptane 
234-Mhexane 
235-Mhexane 
24-Mhexane 
34-Mhexane 
Ecyclohexane 
3-Moctane 
2-tíoctane 
n-Nonane 
C02 
Nitroqen 
Gxyqen 
Stream: ATMOSF 
COMPOS I Tl ON 
Stream: DESCi* 
COMPOS!HON 
o .0000 
0.0000 
0.0!14 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.1)000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
o.oooo 
0.<)000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o. 0<)1)0 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
1),0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
0.0000 
().0000 
0.0000 
o ,I)()()() 
0.7810 
0.2076 
CüNDIT!ONS 
Temperature 
COND!T!ONS 
Temperature 
200.0000 c 
139.0000 c 
Stream: DESC2* 
COMPOS lTl ON 
Stream~ DE5C3* 
COMPOS lTl ON 
Stream: DESCA 
CGND!TIONS COMPOSITION 
Pressure 
CONDITIONS 
Temperature 
Pressure 
Flo;~ 
5.0000 Kg/cm2 
Stream: 
250.4255 c 
4.0000 Kg/cm2 
1144.9490 Kgmole/h 
DOWTHERMA 
COMPOS!TION 
D!PHENYL 
D!PHENYLET 
H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i -Butane 
n--Butane 
i-Pentane 
n-Pentane 
n-He:<ane 
22-Mbutane 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
!Mcycpentene 
n-Heptane 
l-ci3-MCC5 
l-tr3-MCC5 
2-Mhexane 
tkyclohexane 
n-Octane 
233-Mpentane 
234-Mpen ta ne 
2-Mheptane 
3-Mhept-lne 
234-Mhe:<ane 
235-Mhexane 
24-Mhexane 
34-Mhe:<ane 
0.3257 
0.6743 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o.oooo 
o.oooo 
0.0000 
0,0000 
0.0000 
:] • 00<)0 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0,1)000 
0.000() 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
Ecyc:lohexane 0~0000 
3-Moctane 0~0000 
2-Moctane o.oooo 
n-Nonam? 0.0000 
C02 0.0000 
Nit1·ogen 0.0000 
O:<ygen 0.0000 
Stream: ilOWTHERMA> 
COND!T!ONS Cot1POS!TION 
D!PHENYL 0.3257 
D!PHENYLET 0.6743 
H20 0.0000 
EGlycol 0.0000 
Methane 0.0000 
Ethane 0.0000 
Propane 0.0000 
i-Butane 0.0000 
n-Butane 0,0000 
i··Pentane 0.0000 
n-Pentane 0.0000 
n-He:<ane 0.0000 
22-Mbutane 0~0000 
23-11butane 0.0000 
3-Mpentane 0.0000 
!Mcycpentene 1),1)01)0 
n-Heptane 0~0000 
1-ci3-MCC5 0.0001) 
!-tr3-MCC5 0,0000 
2-Mhexane 0.0000 
Mcyclohexane 0.0000 
n-Octane 0~0000 
233-Mpantane 0.0000 
234-Mpentane 0.0000 
2-Mheptane 0.0000 
3--Mneptane O.OtJOO 
234-Mhe;<.ane 0,1)000 
235-Mhexane 0.01)00 
24-Mhe:ane 0.0000 
34-Mhexane 0.0000 
EcycloheKane 0.0000 
3-Muctane 0,0000 
2-Moctane 0.0000 
n-Nonane 0.0000 
CG2 0.0000 
Ni trogen 0.0001) 
Oxygen 0.0000 
Energy Stream: FORNO 
COND!TIONS COI'WOS!T!0\11 
5. 7~.3E+06 Kcal/h 
CONDIT!ONS 
Energy_Jlo;, 
COND!TIDNS 
Pressure 
COND!TlONS 
Temperature 
Pressure 
Flow 
Energy Stream: FORNO* 
COMPOSIHON 
3.599E+06 Kcal/h 
Stream: GAS 
COMPOS !TI 01\1 
Stream: GASRES 
COMPOS lT HJN 
42.8069 c D!PHENYL 
15.3760 Kg/cm2 D!PHENYLET 
28.0630 Kgmole/h H20 
EGlycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i-Buhne 
n-Butane 
i -Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane 
22-Mbutane 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
1Mcycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
1-tr3-KCC5 
2·-Mhexa ne 
t1cycl oh exa ne 
n-Octane 
233-Mpent.a.ne 
234-Mpent.ane 
2-Mheptane 
3-Mhep ta ne 
234-Mhegane 
235-t1hE!xane 
24-Mhexane 
34-MheKane 
Ecyclohexane 
3-Moctane 
2-Moctane 
n·-Nonane 
C02 
Nitrogen 
0$0!)00 
O~üOOü 
0.0001 
0.0000 
0~6092 
0.3188 
0~0223 
1),0002 
I) ,1)()1)1) 
0.0000 
1).0000 
O~üü03 
0.0000 
o. í)i)<)(l 
0.0000 
0.0000 
0.0007 
o ,i)(ll)i) 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0002 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
o ,i)i)(ll) 
0~0000 
0.0000 
0.0000 
0.01)00 
1),<)1)1)1) 
0.0000 
(),l)l)l)(í 
0.0460 
0.0022 
0.0000 
Stream: GASR.ESID 
CONDITIONS COMPOS lT !ON 
Temperature 20.0000 c DlPHENYl 0.0000 
Pressure 1.0332 Kg/cm2 DIPHENYLET 0.0000 
Flo>~ 28.0630 Kgmole/h f\20 0.0001 
EGlycol 0.0000 
Methane 0.6092 
Ethane 0.3188 
Propane 0~0223 
i-Butane 0.0002 
n··Butane 0.0000 
i-Pentane o.oooo 
n-Pentano 0.0000 
n-Hexane 0.0003 
22-t1bu ta ne 0.0000 
23-Mbutane 0.0000 
3-Mpentane 0.0000 
1Mcycpentene 0.0000 
n-Heptane 0.0007 
1-ci3-MCC5 ().0000 
1-h3-MCC5 0.0000 
2-Mhexane 0.0000 
Mcyclohe:<ane 0.0000 
n-Octane 0.0002 
233-Mpentane 0.0000 
234-Mpentane 0.0000 
2·-Mhep ta ne 0.0000 
3-Mheptane 0.0000 
234-MheKane 0.0000 
235-MheKa.ne 0.0000 
24-Mhe:<ane 0.0000 
34-Mhexane I). (X)I)O 
Ecydohe:<ane 0~0000 
3-Moctane 0~0000 
2-Moctane 0.0000 
n-Nonane 0.0000 
C02 :).0460 
Ni tt·ogen 0.0022 
Oxygen 0.0000 
Stream1 LIQUIDO 
COND!T!ONS COMPOS!T!ON 
Pressu.re 1.0332 !<g/cm2 
Energy Stream: P21.3 
COND!T!ONS COI'IPOS!T!ON 
Energy_Flow L965E+06 Kcallh 
CONDtTIONS 
Energy_FloVJ 
COND!T!ONS 
Energy_FloVJ 
Energy Stream: P219 
COMPOS lTI ON 
1.844E+05 Kcalih 
Energy Stream: QREACAO 
COMPOS!T!ON 
O.OOOE+OO Kcal/h 
's Process Simulator HYSIM- Licensed to UN!CAMP 
Date 94/12/17 Version CL51 Case Name FiJRNOIN8.SU1 
Time 18:12:9 Prop Pkg PR 
Hypothetical Component Informatían page - 1 
ZDDDDDDDDDDDDBDDDDDDDDBDVDDDDDDBDDDDDDDDDBDDDDDDDBDDDDDDDDDBDDDDDDDBDDDDDDDD" 
l Component .J Te .J Pc .3 Vc J W J Liq Dens.J Mo! Wt.3 lloil PtJ 
3 name .J C .3 Kg/cm2 .JM3/kgmole.J .3 Kg/m3 3 3 C 3 
CDDDDDDDDDDDDEDDDDDDDDEDDDDDDDDEDDDDDDDDDEDDDDDVVEDDDDDDDDDEDDDDDDDEDDDDDDDD4 
lD!PHENYL .J 515.853 39.26.3 0.43963 0.3640.3 997.0000.3 154.2!.3 255.25.3 
JDIPHENYLET .J 492.85.3 32.fJ33 0.5103.3 0.44003 LOOE+03.3 170.21.3 258.05.3 
@DDDDDDDDi1DDDADDDDDDDDADDDDDDDDADDDDDDDDDADDDDDDDADDDDDDDDDADDDDDDDADDDDDDDD\' 
Hyprotech 's Process Simulator HYSIFl - Licensed to UNlCAMP 
Date 94/12117 Version CL5! Case Name FORNOIN8.S!M 
Time 18:12:9 Prop Pkg PH 
Uni t Opera tions 
1'\dju AJUSTE!: Adi Var: Flo>~ of stream fiRUM!DO 
Dep Var: CmpJloleflo O:<ygen in stream COMB 
Adju 
Pump 
Tee 
LNGX 
Cool 
Val'l 
Cool 
Mi:; 
Cool 
Cool 
Cool 
Cool 
Valv 
Target: matches stream ARUM!DO! 
To!: 
Min: 
Type: 
0.0001 Kgmole/h Step: 
350.0000 Kgmolelh 
Secant 
AJUSTE2: Adj Var: Flo'l of stream GASRES 
20.00<)() Kgmole/h 
Dep Var: Energy of stream PERDAATM 
Target: 1371425.03 Kcallh 
Tol: 10.0000 Kcal/h Step: 2.0000 Kgmoleíh 
Type: Secant 
B202: SIJCCAO -DESCA B202 
Efticiency: 40.00% 
D 1\11: DQ\4THERMA -DESC3 -DESC2 -DESC! 
FORNO: CDMB3 -CHAM!NE -FORNO DP1: 0.0000 
DESCA -DOWTHERMA* FORNO DP2: 1.0000 
FOHNIJ*: DESC2 -DESC2·• -FORNO* 
DP: 0.7000 Kglcm2 
FV13: DESC2* -DESC2** 
ISOLAMENTO: DOWTHERMA* -DOWTHERMA -ISOLAMENTO 
DP: 0.0000 Kgicm2 
MlX1 :··LIQUIDO DESC1** DESC2** DESC3** 
M!X2:-i1!STURA ARUM!DO GAS 
P213: DESCI ··DESCI* -P213 
DP: 1.0000 Kg/cm2 
?219: DESC3 -DESC3* ··P219 
DP: 0.3500 Kg/cm2 
P11REDE: COMB -CGI1B3 -PAREDE 
DP: 0.0000 Kg/cm2 
PERDAATM: CHAM!NE -ATMOSF -PERDAATM 
DP: 0.0000 i(g/cm2 
PV16: GASRES -GAS 
Valv PV19: DESC3* -DESC3H 
Valv P\148: DESCI> -DESCI*> 
Stoc REATOR: MISTURA -COrlll QREACAO 
Set 
Set 
Set 
DP: 0.0000 f(q/cm2 
Reaction 1 BaseComp: Methane 
Reactants: -1.000 Methane 
Products: 2.000 H20 
Reaction 2 Basr:Comp: Ethane 
Reactants: -·1.000 Ethane 
Praducts: 3.000 H2Q 
Reaction 3 BaseComp; Propane 
Reactants: -1.000 Propane 
Products: 4.000 H20 
Reaction 4 BaseComp: i-·Butane 
Reactants: -LOOO i-Bu\ane 
Products: 5.000 H20 
Reaction 5 BaseComp: n-Hexane 
Reactants: -1.0<)<) n-Hexane 
Pr•oducts: 7.000 H20 
Reaction 6 BaseComp: n··Heptane 
Reactants: -i.OOO n-Heptane 
Products: 8.000 H20 
Reaction 7 
Reactants: 
Products: 
BaseComp: n-Ochne 
-1.000 n-Octane 
9.000 H20 
Conversion% 100.00% 
+ -2.000 Ü~<yqen 
+ 1.000 C02 
Conve-rsion: 100.00% 
+ -3.500 
+ 2.000 C02 
Conversion: !00 JJO% 
+ -5.000 
+ 3.000 C02 
Corwersion~ 100.00% 
+ -6.500 
+ 4.000 C02 
Conversion: 100.00% 
+ -9.500 O:<ygen 
+ 6.000 
Conversion~ 100~00% 
+ -1!.000 Uxygen 
+ 7.000 C02 
ConvePsion: 100.00% 
+ -12.500 O:<ygen 
+ 8.000 C02 
SEP!: LIQUIDO -SUCCI\0 -VAPOR 
SET1: Energy_Flow of stream PAREDE 
" 
stream FORNO * 0.0230 + l),l)(ll)l) Kca!lh 
SET2: Flo\•1 of stream ARUM!D01 = 
s t ream ARU\1 !DO * 0.1300 + 0.(ll)0(1 Kgmoleih 
SET4: Fio>! o f stream COMB3 
" 
stream COMB • 1.0000 + 0.0000 Kgmalelh 
APÊNDICE I 
- ESTRUTURA DA SIMULAÇÃO COM "LAY-n'''"" MODIFI~....nLJv 
PARA OPERAR COM ÓLEO DE PESO ECULAR DE 81,5 
E A CORRELAÇÃO DE PENG-ROBINSON 
Hvr1rnt"r·h"s Process Simulator HYS!M ·· Licensed to UN!CANP 
Date 94112/17 Version CL51 Case Name UPGPMC5.Sl~1 
Time 15:42:.34 Prop Pkg PR Column Name TORRE203 
PROCESS FlOWSHEET SPECIF!CAT!ONS 
Dehult units: SI 
Equilibrium PR 
Enthalpy PR 
Stream: 1 
CONIJ I TI ONS COP\POS IT! ON 
Temperature 35 '0000 c H20 0.0019 
Pressure 34.0800 Kg/cm2 EG!ycol O.OüOO 
Flo>~ 4650.0000 Kgmole/h t1ethane 0.8055 
Ethane l). 0907 
Propane O • ()38C) 
i-Butane 0.0097 
n-Butane 0.01!9 
i-Pentane 0.004·2 
n-Pentane 0.0033 
n-Hexane 0.0012 
22·-Mbut ane 0.0001 
23-Mbut.ane ()" 0011 
3-t1pentane 0.0005 
111cycpentene O.Oü03 
n-Heptane 0~0002 
1-c i3·~MCC5 1).0002 
l-tr3-~ICC5 0.0002 
2-·Mhexane 0.0002 
Mcyclohexane 0~0002 
n-Octane 0.0000 
0.0000 
0~0000 
2-Nheptane 0.0000 
3-Mhepl:ane 0,0001 
234-MheKane 0.0000 
235-·t1h8){1!l18 ü~OOOO 
24-·Mh•?:~.ane 1).0000 
34-·Mhe:<.ane 0,0000 
O.OOOü 
3-~ioctaoe 0~0000 
2-·f1octane 0.0000 
n-Nonane ü.üüOO 
C02 0.0189 
Nitrogen 1).0!06 
Stream: 18 
COND lTl ONS COMPOSHlON 
Tempera ture -21. 4::)73 C 
Pressure 
Flo~1 
CONDITIONS 
Pressure 
CONDIT!ONS 
Pressure 
COND!T!ONS 
li qiJo l_F lO'! 
H20 
32.2500 Kg/cm2 
681.0607 Kgmole/h 
Stream: 18* 
32.2500 Kg/cm2 
Stream~ 22 
17.5300 Kglcm2 
Stream: 26 
25 '!)<)(){) \'i3 /h 
0.0000 
EGlycol 0~0000 
t1ethane 0.2008 
Ethane 0.1367 
Propane 0.1179 
i-Butane 0.0155 
n-Butane 0.0:327 
i-~Pentane 0.0986 
n-Pentane 0.11):32 
n-Hel{an.e 0.0731 
22-!•1butane 0.0037 
23-Mbutane 0.0527 
3-Mpentane 0.0249 
1!1cycpentene 0~0227 
n-Heptane 0.0189 
l-ei 3-i1CC5 O.Oí70 
1-tr3-MCC5 1),0169 
2-Mhe:~a ne o.o1.:35 
!1cyc lohe;{ane 0.0152 
n-Octane 0.0008 
233··t1pentane 0.0017 
234-Mpentane 1).0017 
2-Mheptane 0.00~)2 
3~-Mheptane 0.0075 
234-t1he:<ane 0~0004 
235-Mhenne 1}.0005 
24-Mhe:<ane 1).1)003 
34-Mhe:zane 1),0003 
0.0026 
3-Mocta.ne 0.0003 
2--Mocta.ne 0.0004 
n-Nonane 0.0012 
C02 (l,<)\4.0 
Ni trogen 0.0007 
COMPOS IT!ON 
COMPOSn!ON 
COMPOSITION 
CONDITIIJNS 
Pressure 
COND!T!O\IIS 
Pressure 
COND!T!ONS 
Pressure 
COND!TlONS 
Pressure 
CONDITIONS 
Temperatu.re 
COND!TIONS 
Tempera ture 
COND!THl\118 
Pressure 
CONDlTlONS 
Pressure 
CO\IIDITIONS 
Stream: "'13 
15.5100 Kg/cm2 
Stream: 29 
17.0800 Kgicm2 
Stream; 31 
15.6200 Kglcm2 
Stream: 39 
11.9600 Kglcm2 
Stream: 41 
90.0000 c 
Stream: 47 
34.0000 c 
Stream: 49 
20.0300 Kgicm2 
Str·eam: 50 
13.5000 Kg/cm2 
Stream: 51 
COMPOSIT!I.JN 
COMPOSIT !ON 
COMPOS!T!0\11 
COMPOSIT!0\11 
COMPOS!T!ON 
COi1POSIT!ON 
COi1POS !TI ON 
COMPOS lT lO \li 
CO~íPOS!TlON 
Pressure 
F! o., 
COND!llONS 
Pressure 
CONDITIONS 
Temperature 
COND!T!ONS 
Pressure 
H20 
9.7069 Kqícm2 
465.6882 Kgmole/h 
Stream: 52 
2LLt)300 Kg/cm2 
Stream: 53 
-17.0000 c 
Stream: 55 
15.4300 r;gícm2 
i1ethane 
Ethane 
Propane 
i-Butane 
n-Butane 
0.0000 
i -Pentane 
n-Pentane 
n·-Hexane 
22-Mbutane 
23-Mbutane 
3-Mpentane 
lMcycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
1··tr3-MCC5 
2-i1he:<ane 
McycloheKane 
n-·Oct.,ne 
233~Mpentane 
234-i1pentane 
2-l·ihep ta ne 
3-Mhephne 
234~MheKane 
235-t1he;o.ne 
24-Mhe:<a.ne 
34-Nhe:{a ne 
Ecyclopentan 
3-Moctanc~ 
2-Moc:tane 
n-Nonam? 
C02 
N i I:~·Gg e n 
COMPOS l TI ON 
COMPOS!TlON 
COMPOS!TION 
0.0000 
0.0000 
().0000 
0"0001 
1),0094 
0.0586 
0.1998 
0.2038 
o .1383 
0.0070 
i). 1<)1)9 
0,0474 
0.0429 
0~0353 
0~0:518 
0.0316 
0.0253 
Üa0284 
0.0015 
0.0032 
0.0032 
0.0059 
OJJ!40 
0.0007 
0.0010 
0.0006 
0,(1006 
0.0049 
0.0006 
0.0007 
0.0023 
0~0000 
0.0000 
CONDlT!ONS 
Hass_flm~~ 
COND!TIONS 
Pressure 
CONDlTlONS 
Pressure 
COND lTl ONS 
Temperature 
COND l T!ONS 
Temperature 
CONDlT!ONS 
Temp(::trature 
Pressure 
F! o;~ 
Stream: 56 
3(H)I)<),l)l)<)(l k:q/h 
Stream: 57 
40.0300 Kg/cm2 
Stream: 58 
32.6000 Kg/cm2 
Stream: 59 
Stream: 60* 
25.0000 c 
Stream: 61 
24.9999 c 
10.8300 Kg/cm2 
112.6473 Kgmole/h 
COMPOS!TlON 
COMPOS I T! ON 
COMPOS lTl ON 
COMPOS!T!ON 
COMPOSITION 
COMPOSITlON 
H20 
t'h:thane 
Ethane 
i-But.ane 
n-Butane 
i -Pentane 
n-Pentane 
n-He;<ane 
22~Mbuta.ne 
23-Mbutane 
1t1cycpentene 
n-Heptane 
1-ciHICC5 
Hr3-MCC5 
2-Mhexane 
0.01AO 
;:; 0000 
O.üü08 
t}' 370'5 
ü.51~n 
0.0610 
0.0459 
0.0003 
0.0000 
0,00<}0 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
l). ()!)Q() 
0.0000 
0~0000 
CONDIT!ONS 
Temperature 
COND!THJNS 
Flo>~ 
CONDJTIONS 
Temper-ature 
Pressur·e 
Stream~ 62 
34.0000 c 
Stre:am~ 77 
0.0000 l(gmole/h 
Stream: 86 
42.fJ681 c 
34.fJ800 Kg/crn2 
1884.0807 Kg/h 
0.0000 
n-Gctane 
234-Mpentane 
2-Mheptane 
3-Mheptane 
234-i1he:<ane 
235-Mhexane 
24-Mhexane 
34-i1hexane 
Ecyc lopentan 
3-Mactane 
2-Moctane 
n-Nonane 
C02 
Ní trGgen 
COMPOSIT!ON 
CQMPOSIHON 
COt1POS! H ON 
H20 
EG!ycol 
Methane 
Ethane 
Propane 
i-Butane 
n-But;ane 
i -Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane 
22-1'1butane 
23-Mbutane 
3-·Mpentane 
iMcycpentene 
n-Heptane 
1-ci3-MCC5 
HrH1CC5 
2·-Mhexane 
0.0000 
0.0000 
!) '1)1)()<) 
0.0000 
0,0000 
o.oooo 
o.oooo 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0018 
0.0000 
1),4137 
0.5863 
ü.OOOü 
i). I)(Jl)l) 
0.0001) 
0.0000 
0~0000 
0.01)00 
1),1)1)<)1) 
O.Ol)(H) 
0.0000 
0~0000 
0.0000 
0.01)1)0 
i),l)l)i)i) 
1).0000 
0.0001) 
0.0000 
COND!TlONS 
Temperat;ure 
Pre·:ssure 
F lo•!! 
Stream: 87 
42.<)681 c 
34.0800 Kg/cm2 
35.7232 Kgmole/h 
0.0000 
n-Octane 
234-Mpentane 
3-t1heptane 
234-Mhe1<ane 
235-flhe:<ane 
24-Nhexane 
34~Mhexane 
3-~loctane 
2-Moctane 
n-Nonane 
C02 
Nitrogen 
COMPOS!TlON 
H20 
11ethane 
Ethane 
Propane 
i-Butane 
n-Butane 
i-Pentane 
n-Pentane 
n-Hexane 
22-Mbutane 
23~·t1butane 
3-Mpentane 
!t1cycpentene 
1·-c i 3-MCC5 
1-tr3-MCC5 
2-11hexane 
t1cyc lohexane 
n-Octane 
233-Mpentane 
234-Mpentane 
2-Mheptane 
3-Mheptane 
234-t·lhe:<ane 
235-i'íhe:<ane 
24-11hexane 
34-Mhe:\ane 
3-r1ottane 
2-Moctane 
n-Nonane 
0,!)1)1)0 
OttOOOO 
0,0000 
ü.OOOO 
0.0000 
0.0000 
0,1)1)1)0 
0.0000 
0.000() 
0.0000 
0,0000 
1),!)000 
0.0000 
o ' l)()l)i) 
0~0000 
0.4137 
0,5863 
1),(1(100 
0,0000 
0.0000 
0~0000 
0,0000 
0,0000 
0~0000 
0.0000 
0~0000 
0.0000 
0.0000 
0,000<) 
0,0000 
0.0000 
0~0000 
0~0000 
0.0000 
0.1)000 
0~0000 
0.0000 
i), <)(H)I) 
0.0000 
O.üOOO 
0.0000 
0,0000 
0.0000 
0,1)000 
0,0000 
0.0000 
0,01)00 
COND!TlONS 
Pressu!'e 
COND!TIONS 
Va.pour _F 1'ac 
Pressure 
Flot•i 
COND!TJONS 
Pressure 
C02 O .0000 
Stream: 87* 
34. 0800 Kg I Cil12 
1566, 1886 Kg/h 
0.0000 
!9.2300 Kq/cm2 
Stream~ 
1766.1326 Kgmole/h 
Stream: 
6.1800 Kg/cm2 
90 
92 
Nitrogen <J,l)(H)Q 
CIJt1POS lT !ON 
CtlMPOSíTION 
H20 (),l)<}<)í) 
EG!ycol O.üOüO 
Methane 0.0175 
Ethane 0.0291 
Propane 0.9185 
i-Butane 0.0194 
n--llutane 0.0048 
i -Pentane 0.0085 
n-Pentane 0.0014 
n-Hexane 0.0000 
22~-Mbuta.ne 0.0000 
23·-Mbu ta ne 0.0000 
3-Mpentane 0.0000 
IMcycpentene 1),1)000 
n-Heptane 0.0000 
1-·c i 3-MCC5 0.0000 
1-tr3-F1CC5 0.0000 
2-Mhe;{ane 0.0000 
Mcyc lohe"ane tl,OOOO 
n-Octane 0.0000 
233-Mpentane 0.0000 
o.oooo 
0~0000 
3-Mheptane 0.0000 
234-i·1hexane 0.0000 
235"mNheKane 0.0000 
24-Mhe:<ane o.oooo 
34-Mhe:<ane 0~0004) 
Ecydopentan (J.I)l)l)l) 
3-Moctam~ l). 0000 
2-t1oc ta ne O.OüOO 
n-Nanane ().0000 
C02 0~0003 
Ni tcogen 0.0005 
COMPOS!TION 
COND!TIONS 
Pressure 
COND!T!ONS 
Vapau.r _Frac 
COND!TlONS 
Vapour _Frac 
COND!TIONS 
Vapour_frac 
COND!TIGNS 
Vapour_J,·ac 
COND!TIONS 
Flm1 
CDNDIT!ONS 
V.s.pour· 
COND!T!ONS 
Temperatu.re 
Stream~ 95 
L 9800 Kq/cm2 
Stream: 102 
1.0000 
Stream: 103 
1.1)1)1)1) 
Stream: 104 
!.0000 
Stream: 109 
0.0000 
Stream~ 110 
0.0000 Kgmolelh 
Stream: 112 
1.0000 
Stream: E!* 
34.0000 c 
COMPOS lT l ON 
COMPOS lT !ON 
COMPOS!T!ON 
COMPOS!T!ON 
COI1POSIT !ON 
COMPOS!T!ON 
COMPOS I TI ON 
COMPOSIT !l]N 
CONDITIONS 
Tempetature 
Pressure 
Flo~J 
CONDIT!ONS 
Energy _Flow 
COND!T!QNS 
COND!TlONS 
Ene1·gy..flow 
Stream~ E2·jf 
43.7625 c 
10.8531 Kg/cm2 
998.7233 !Cgmole/h 
Stream: P201 
L485E+06 Kcallh 
Stream: P202 
2.480E+06 Kcal/h 
Energy Stream: P203 
4, 199E+05 Kca!!h 
CGMPOS!TliJN 
H20 0.0000 
EGlycol 0.0000 
t'iettlane 0.0002 
Ethane 0.1572 
Propane 0.5611 
i-Butane 0.1392 
n~Butane 0.1398 
i-Pentane 0.0018 
n-Pentane 0.0004 
n-He:<ane (). ()000 
22·~Mbu. ta ne 0.0000 
23-t1butane 0.0001) 
3-Mpentane 0.0000 
ü$0000 
n-Heptane 0.0000 
l-ci3-MCC5 ü.OOOO 
1-tr3-MCC5 (J • !)()(H) 
2-t~hexane 0.0000 
McytlohBxane 0.0000 
n-Odane 0.0000 
233-i1pentane 0.0000 
234-·Mpentane 0.0000 
2-·Mheptane 0.0000 
3-Mheptane 0.0000 
234-Mhe:<ane 0.0000 
235·-Mhe:<-ane 0.0000 
24··Mhe:<a ne 0.0000 
34-Mhe;<ane (),l)l)(l() 
0.0000 
3~Moc ta. n-e 0.0000 
2~·?1actane 0.0000 
n-Nonane 0~0000 
C02 0,0004 
Nitrogen 0~0000 
COMPOSIT!ON 
COMPOSIT!ON 
COt1POS lT! ON 
Hyprotech 's Process Simulal;or HYSH1 ·· Licensed to UN!CAMP 
Date 94112117 Version CL51 Caso N.Rme IJPIJPMC5.Slt'1 
Time 15:42:34 Prap Pkg PR Calumo Name TORHE203 
Unii; Operatíons 
f;dju AJUSTE!: Adj Var: Mass.Jlow af stream 87* 
Dep Var: in stream 6 
Target: 
Tal: 
iíass_Frac 
oa6 
0.0005 Stop: 100.0000 Kgih 
Type: Secant 
Adju AJUSTE2: Adj Var: Mass_Flo>~ o f stream 86 
Dep Var: Mass_frac in stream 7ü 
0.76 
Tol: 0.0005 Step~ 100.0000 Kglh 
Type: Secant 
Adju A.JUSTE3: Adj Var: Flow of stream 90 
Dep Var~ Flm11 of stream 101 
Target: 0,01) Kgmole/h 
To!: 0.0001 Kgmole/h 
Type: Secant 
Pump B201: 51 5" - L tl20l 
E!ficiency: 65.00:4 
Pump B203: 48 -49 B203 
60~00% 
Pump B2!1: 56 -57 B211 
E!ficiency: 52~00% 
Comp Cot1P1: 105 -106 C0!1P1 
Type: Adiabatic 
Adiabatic E f ·f~ 75.00% Polytropic Eff: 76.75% 
Comp CIJ~1P2: 107 -108 COMP2 
Type: Adiabatic 
Adiabatic Eff: 75 ,(H)% Polytropic Eff: 77~02% 
Comp CGt1P3: 61 -62* COi1P3 
Type: Adiabatic 
Adiabatic Eff: 75.00% Polytropic Eff: 75 "73~~ 
Tee DI VI: 86 -87·* -88 
Tee DIV2: 25 -27 ~26 
Tee DIV3: 45 -51* -46 
Tee DIV4: :; "' '~ -56 -54 
Tee DIV5: 97 ~111 ~98 -99 
-100 ~ji)j 
Pump ELEVA!: 17 -18< ELEVA! 
E f fie 100.00% 
f1ix M!Xl:-2 87 
Mix MIX!0:-105 112 96 102 
103 104 
11i" M!Xl!:-107 106 93 
Mi:< MlX2:-7 4 5 6 
89 
Ni:< M!X3:-!1 9 10 18 
Mix MlX4:-23 22 21 
Mi:<. 11!X5:-32 62 77 30 
fíb M!X6:-40 39 38 
t1i:< MIX7:-44 43 42 
Cool P206: b211· -62 -P206 
DP: 0~2000 Kg/cm2 
Cool P210>: E2* -El* -P21CH 
DP: 0.0000 f(g/cm2 
Heat P211: El* -·60* !11 ·-112 
DP1: O, 1000 DP2: 0.0000 
IJA Clc: !20067.20 KJ/C-h Shel! Passest () 
UA Spc: n;c-h Type: Simple 
Cool P212: 46 -47 -P212 
DP: 0.11)00 Kglcm2 
Cool P301: 108 -109 -P3ü1 
DP: 0.5000 Kgicm2 
R.ECl: 87* -87 
1·1ax Numb I ter~ 5 Nested 
i~eqstein Cnt: ' 
" 
VapFr Sens: 10,0000 Temp Sens: 10,0000 
Pre·;s Sens: !0,0000 Enth Sens: 10.0000 
Rel FloV~ Sens: !1),1)1)1)1) Rel Camp Sens: !0,1)01)1) 
Recy REC2: 18• -18 
Max Numb !ter: 5 Type: Nested 
~~!?gstein Cnt: ., •J 
VapFr Sens~ 10,0<)00 Temp Sens: 10.0000 
Press Sens~ 10.0000 Enth Sens: 10.0000 
Hel Flo" Sens: 10.0000 Rei Comp Sens: 10.0000 
Recy REC3: 51• -51 
Ma:< Numb !ter: lO Type: Nested 
l<egstein Cnt: T ,, 
VapFl' Sens: 10.0000 Temp Sens: 10.0001) 
P!'ess Sens: 10.0000 Enth Sens: !0.0000 
Rel Flot~J Sens: 10.0000 Rel Comp Sens; 10,0000 
Recy REC4: 60 -61 
~la:< Numb !ter: 5 Type: Nested 
Wegstein Cnt: 3 
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 10.0000 
Press Sens: 10.0000 Enth Sens: 10.0000 
R.el Flo"' Sens: 10.0000 Rel Comp Sem;; 10.0000 
LNGX REFGAS: 2 -3 -P2ü1 DPl: 0.5000 
7 -8 -P202 DP2: 1 .330<) 
11 1'' 
- " ·-P203 DP3; 0.0500 
15 ·-16 P201 DP4: 1.6000 
98 -102 P202 DP5: 0.0000 
99 -!03 P203 DP6: 0.0000 
LNGX REFOLEO: 58 -59 -P204 DPl: 1 • 0000 
o~ 
di. -53 ·~P205 DP2: o' 7<)00 
44 -45 -P209 DP3: 1.7000 
100 -104 P204 DP4: 0.0000 
29 -30 P205 DP5: 1.4000 
40 -4·1 P209 DP6: 0.7000 
SEPl: 3 -5 -4 -6 
Sepa SEP2: 12 -20 ~13 
Set SET!: Mass_flow o f stream 87 ~ 
stream 87* * 1.0000 + 0.0000 Kg/h 
Set SET2: Mass_floN o f stream 51* ~ 
stream 51 • 1.0000 + 0.0000 
Set SET3: Temperature o f stream 35 ; 
stream 90 * 1.0000 .. 1.5000 c 
Co lu HlRRE201: 59 13 -14 -17 
Co lu TORRE202: 55 31 32 28 
-33 -37 P207 
Co lu TORRE203: 41 -60 -43 -48 
-42 -P210 FOHNI:l< E2 
LNGX TROCA: 90 -91 ··P208 DP!: 0.7000 
34 -35 P2<)8 DP2~ o. 1000 
VA202: 8 ·10 -9 ··70 
Valv VALV!: 88 -89 
Va!v Vl\l V !O: 57 -58 
Valv VALV!l: 49 -51) 
Valv VALV16: 9! 9'' - . .~. 
Valv VALV!7: 94 -95 
Valv VALV2: 20 ~-· -LL
Valv VALV3: 19 -21 
Valv VALV4: 24 -28 
Valv VALV5: 26 ··31 
Valv VALV6: 27 ~·29 
V.alv VALVI: 54 ··55 
Vai v VALV8: 36 -38 
Valv VALV9: 7!7 -39 
"' 
VAS0203: 23 -25 -24 
VAS0207: 14 -·19 -15 
VAS0208: 77 .ow -36 -34 
VAS03<Jl: 109 -91) -· 1!0 
VAS0302: 92 -94 -93 
Sepa VAS0303: 95 -97 -96 
Hvr>roter:h s Process Simulator HYSlM - Liceosed to UN!CAMP 
Date 94/12/17 Version Cl.51 Case Name UPGPf1C5.Slt1 
Time 15:42:34 Prop Pkg PR Column Name TOR.RE201 
**** Column Ir.put **** 
Number o f Real 30 
Stage 1 Pressure 
30 Pressure 
1 Temperature Estimate 
Stage 30 Temperature Estimate 
Feed stream 59 enters ao stage 
Feed stream 13 enters oo stage 
Overhead Vapour Estimated FloN 
30 
31.600 
32.200 
-10.000 
-20~000 
4000.0000 
Overhead va.pour product goes to stream 14 
Bottom liquid product goes to stream 17 
Note - efficiencies are being used~ 
f(g/cm2 
Kg/cm2 
c 
c 
Kgmo!elh 
**** Specificatlons **** 
Hyprotech 's Process Simula to r HYSH1 -· L icensed to UN!CAMP 
Date 94/12/17 Version C\.51 Case Name UPGPMC5.SH1 
Time 15:42:.34 Prop Pkg PR Column Name TORRE201 
**** Stage Efficiencies nu 
ZDDDVVDDBVDDDDDDDDDDDO 
.3 Stage .3 Efticiency .3 
CDVDDDDDEDDDDDDDDDDDD4 
3 1 3 0.415000 3 
.3 2 .3 0.430000 7 .,, 
3 ., 
" 
.J 0.440000 3 
.3 4 .3 0.449000 l 
J 5 3 0.449000 3 
l 6 l 0.4501)00 l 
J 7 3 0.450000 3 
J 8 3 0.450000 l 
3 9 7 0.451000 J •J 
l 10 l 0.452000 l 
.3 11 3 0.45300<1 7 
'" 
,J 12 3 o' 455000 ,j 
J 13 J 0.456000 .J 
3 14 3 0,457000 .l 
3 15 3 1), 4591)01) 3 
7 16 3 0.460000 3 
'" 
3 17 3 0.460000 3 
l 18 3 0.4610(J0 l 
3 19 3 0.461000 ,j 
l 20 l 0.462000 3 
3 21 J 0.46'2000 ] 
.l ~,, 
.i. L 3 0.463000 l 
J '".1~ k" 3 0.463000 ] 
3 24 3 0.463000 3 
J 25 .3 0.465000 l 
l 26 3 0.469000 J 
3 27 J 0.470000 3 
3 28 7 
'·' 
0.47!00ü l 
l 29 l 0.475000 3 
.3 30 3 0.480000 l 
@DDDDDDDADDDDDDDDDDDDY 
HvrJrotec:h's Process Simulator HYSH1 - licensed tu UN!CAMP 
Date 94/12/17 Versían CL51 Case Name UPGP!1C5.SIM 
Time 15:42:34 Prw Pkg PR Column Name TORRE202 
**** Column Input **** 
Nv.mber af Re·ll iitam's 
1 Pressure 
49 Pressure 
49 
1 Temperature Estimate 
49 Temperature Estimate 
Feed stream 55 enters on stage 
Feed stream 31 enters on 25 
Feed stream 32 enters on stage 31 
Feed stream 28 enters on sl;age 12 
13.980 l<:g/cm2 
15.930 Kg/cm2 
6.000 c 
117 .ooo c 
Overhead Vapour Estimated Flow 368.0000 Kgmole/ll 
Side Excllanger on staqe 49 is energy stream P2<l7 
Overhead vapour product goes to stream 33 
Bottom liquid produ.ct goes to stream 37 
Note - efficiencies are being used 1 
**** Specificatiuns **** 
1: Temperatu.re on stage 49 is to be 80.000 C 
's Process Simuli:itoP HYSH1 
I!L'DDDVDVAO!JDVDVVDDDDDY 
Ucensed to IJI'HCI\l'!P 
Ih te '?4/ 12/17 Ver·:don C1.~51 Ca':Se Name UPGP~1C5 .SI!1 
Cuiumn Name TOHHE202 Time 15~42:34 Prop Pkg PR 
**** 
Efficiencies iHH· 
ZDDDDDDDBVDDDDDDDDDDD? 
3 Stage 3 3 
CDDDDDDDEDDDDDDDDDDVV4 
3 ! l 0.292000 .J 
3 2 3 0~315000 3 
3 3 l 0.320000 .3 
3 4 3 0.322000 -3 
.j 5 3 0.325000 3 
3 6 3 0.322000 3 
3 7 l 0~323001) 3 
3 8 3 0~323000 l 
l 9 3 0.324000 .J 
3 !O 3 0.325000 3 
3 11 3 0.326000 3 
3 12 .l 0.360000 3 
3 13 7 ._, 0.580000 3 
3 14 3 0.58!1)00 3 
3 15 3 0.583000 3 
3 16 3 0.5830(10 l 
] 17 3 0.583000 .J 
l 18 3 0.583000 J 
.j 19 3 0.5133000 3 
3 20 l 0.584000 l 
l 21 .3 0.584000 l 
3 22 3 0.589000 J 
3 23 J 0.590000 3 
7 24 .J i),59!000 J ." 
J 25 3 0.479000 .J 
3 26 l 0.313000 l 
l 27 3 0.538000 3 
3 28 J 0.550000 l 
J 29 l 0.561000 l 
J 30 3 0.569000 J 
J 31 3 0.490000 3 
J .,,.., ·J<. 3 0.508000 3 
l 33 .j 0.513000 7 
." 
3 :54 J 0.532000 J 
J 35 3 0.550000 l 
J :~6 J 0.5601)1)0 3 
l 37 J 0.568000 3 
J 38 J 0.565000 l 
J 39 3 0.::178000 l 
l 40 J 0.580000 l 
J 41 .3 0.585000 3 
J 42 ] 0,595000 J 
j 43 j 0.600000 7 .. , 
l 44 J 0.610000 J 
.3 45 J 0.62~1000 l 
J 46 l 0.6:15000 J 
7 ,, 47 J 0.650000 J 
l 48 l 0.6601)<)<) l 
l 49 l 1.00000!) 3 
@DDDDDDDADDDDDDDDDDDD'f 
Hvc!roterh's Process Simulator HYSIM- licensed to UNlCAMP 
Date 94/12/17 Version Cl.:ii Case Name UPGPMC5,SH1 
Time 15:42:34 Prop Pkg PR Column N.,me TORHE203 
**** Co l umn '*·*** 
Nu.mber o f Real 27 
Stage 1 Pressure 
Stage 27 P1·essLíre 
Stage 1 T<emperature Estimate 
27 Temperature Estimate 
Feed stream 41 enters on stage 12 
10.830 Kgícm2 
1 L ·430 Kgícm2 
34.000 c 
177.000 c 
IJverhead Vapom· Estimated Flo•• 10.0000 l<gmole/h 
Estimated top reflu;< ratio is 0,8000 
Side liquid drai•J from 1 to stPeam 48 
Estimated Flow 350,0000 Kqmole/h 
Side Liquid drallJ fram ·staqe 26 ta stream 42 
Side Exchanger on stage 1 is enerqy stream P210 
Side E:<changer on stage 27 is energy stream FOHNO* 
Overhea.d vapour product goes to stream 60 
Bottom liqu.id product goes to stream 43 
Stage 2 Vapour is to strea.m E2 
Note effic:iencies are being u.sed: 
**** **** 1: TBP 95.0 LiqVol Y. Cut of Liquid is to be 1.500 C 
2: Temperature on stage 27 is to be 155.000 C 
3: Temperature on shge 1 is to be 25.000 C 
4: Flob! of the 26 Side liquid is to be 40.1)()0 M3/h 
HvrJrotec:h's Process Sim,llator HYS!M - l.icensed to UNlCAt\P 
Date 94/12/17 Version C1a51 Case Name UPGPMC5.SIM 
Time 15:42:34 Prop Pkq PR Colu.mn Name TORHE203 
**** 
Stage Efficiem:ies 
***'* 
ZDDDDDDDBDDDDDDDDDDDD' 
3 Staqe 3 Eff 3 
CDDDDDDDEDDDVDDDDDDDD4 
3 3 1.()1)0000 3 
7 ~ 3 0.828000 .j 
'" " 
J ·r 3 0.829000 3 
-3 4 3 0.830000 l 
l ;; l 0~83300{) ' .. , 
3 6 l 0.834000 l 
3 7 3 0.834000 J 
3 8 l 0.838000 J 
3 9 J 0.838000 "I ., 
3 !O 3 o .8380(») J 
3 11 J 0.839000 3 
.] 12 l 0.605001) J 
3 13 J 0.650000 l 
J 14 l 0.686000 J 
J 15 3 0.724000 3 
3 16 l 0.756000 3 
J 17 3 0.780000 J 
3 18 l 0.800000 l 
l 1.9 l 0.810000 l 
J 20 .j 0~820000 l 
l 21 3 0.825000 3 
.3 ·-::··":1 3 Ü .831l)(H) .J ,:.,,.;,. 
3 07 J 0.835000 J co 
l 24 l i),8400(M) l 
J 25 J 0.84301)0 l 
7 26 J 0,848000 J 
'" 
l 27 l l. .000000 J 
GDDDDIJDDADDDDDDDDDDDD\' 
APÊNDICE J 
- DIAGRAMA DE BLOCO DA METODOLOGIA DE CÁLCULO 
DAS EFICitNCIAS DAS BANDEJAS DAS TORRES. 
xvi 
Simula a unidade 
Obter p~opriedades da 
p~oduto da topo e de fun 1 nas 
condições mêdias da tempe~atura 
e press~o da torre 
Calcular nova etici!ncia 
Considerar cada est 
como uma torre 
co 
Obter propriedades da ca , do 
vapor a do liquido que saem do 
estáqio te6rico. 
calcular novas eficiências 
utilizando O'Connell 
Calcular o número de estágios 
~eais de cada est o 
Normalizar os lfalorces 
ciências de forma qu~ 
de estágios re seja 
a soma 
igual 
ao número de. bandejag 
condensador e o reboiler. 
o 
simula a unidade 
Obter propriedades da ca , do 
vapor e do liquido que saem do 
estáqio teórico. 
calcular novas eficiê ag 
utilizando O'Connell 
Calcular o número de est os 
reais de estágio 
~ma~~zar os valores 
de forma que 
de estágios reais a 
ao número de b<mdejas 
condensador e o rebo 
a soma 
igual 
o 
ni!ío 
Traçar uma curva de a 
versus bandejill central do .. s-
tágio tê6 rico. 
Obter as ef1c1ências 
ba.nd<:ljas através 
ções e extrapol 
dema1.s 
intêrpola-
na curva. 
simular a unidad<:l com as novas 
e fiei as das bandejas. 
Consi.d,;;rar cada bandeja como 
uma torroe 
Obter propriedades da carga, do 
vapor e do liquido que saem da 
band<!!j a 
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ButanoL Tese 
ABSTRAC 
The objective of this work is to make a simulation to 
possible to reproduce the operational conditions of the Natural 
Gas Processing Unit, using it later, to optimi the process 
energy. The simulations have been made using Hyprotech' simulator 
HYSIM (version 1.5, 1991,may), using a microcomputer model 386. 
The simulated unit belongs to Petrobrás ( Brasilian Petroleum 
l,imited Company) and it was builted in Aracaju city, State 
Sergipe, Brazil. 
and it has been 
reduction of the 
The unit process is the rafrigerated 
studied its energetic optimization 
absorption oil molecular weight. The 
absorption 
and the 
simulation 
has baen builted in an unique computer fila, 
equipmants and 16 valves of the process unit. It 
additional equipments and some adjust, racycla 
to adjust tha simulator aguipments to re 
simulation has 84 operations and 116 streams 
Then, it was developed a method to simulate a 
comercial simulator. 
simulates 48 
was created 
sat 
equipments. The 
mass and energy. 
plant using a 
To bring near the column internal flows and temperaturas 
to tha real values, it ware incorporated 
afficiencies, using a mathod, devaloped in 
with o•connell global efficiency. with an i 
the simulator this adjusts the global efficie 
each theoretical stage in a pseudo-column 
iterativa process to know the efficiencies of 
So, the middle plate efficiency becomes equal 
tha column stage 
work, beginning 
work together 
es, and becomes 
it repeats the 
the pseudo-column. 
to the pseudo-
column efficiency and through a curve, it can 
others column plate efficiencies. It was studied 
the liquid and vapour properties, which are 
simulation. 
obtai the 
plates with 
obtained by 
xxi 
The simulation results show average OÍ 1. 5 !!C 
measured with thermo - couples, 4.0 measured with metallic 
thermometer, 0.4 Kg.f/cm2 in the pressure values, 2.4% to .flows, 
0.004 in the vapour molar .fractions and 0.009 in the liquid 
fractions. These results have been consicterated 
this simulation structure can be considerated as 
other simulations for energetic optimization. 
with the optimizations, others simulations have 
the project conàitions, using Chao - Seader and 
good, then 
the bases to the 
Before to begin 
been made with 
Peng - Robinson 
correlations, to compare them and to know reasons of the 
differences between the project values and the practical values. 
Chao-Seader it was used for the project. 
The PINCH technology application shown that it is 
possible to economize until 16.4 % of the fuel gas, making a new 
lay-out to the process. A new lay-out was designed and new 
simulations have shown to be possible to economize 14.0% 
.fuel gas and to reduce the pumps absorveà power in 44.2 Hp. With 
the increase in the .furnace ef.ficiency, through the utili 
of the chimney heat, it can be economized until . 4% o.f the 1 
gas and reduced the pumps absorved power in 47.5 Hp. 
Historicaly, the natural gas absorption used 
molecular weight between 200 and 230 g/g At 
oils with 
the fi.fth 
decade, the technological development reduced to a value 
between 120 and 140 g/g mole. However, an can enterprise 
introduced this process with oil molecular weight of 144 g/gmole 
in the .first natural gas processing unit of Brazil: the unit at 
Catú city, State of Sergipe, which has started in 1962. 
At 1986 it was initiated a practi study to 
the oil molecular weight of Atalaia Natural Gas l?rocessing unit, 
builted in Aracaju city. This stucty was slow and gradual. It has 
reached a molecular weight oil oi 118 g/g mole, has got a 
reduction in the fuel gas and it has became the process unit 
self - sufficient on production of the absorption oil. The 
molecular weight oil 
limit that it can be 
of 118 g/g mole was considered the 
reached with the current lay-out. 
Then, it was decided to study the possibility to reduce 
the molecular weight of the oil, until the molecular weight 
the natural gasoline (Cs+). 
Others simulations were developed for 
oil of 92.9 g/g mole and 81.5 g/g mole, however 
without the utilization of the chimney heat. The 
molecular weight 
ng the furnace 
out gned 
to operate with molecular weight oí 92.9 has shown a possible 
reduction of the fuel gas in 30.7% and 5.8% in total abs 
power by the pumps, compressores and air- The lay--out 
designed to operate with molecular weight of 81.5 has shown 
a possible reduction of 36.7% in fuel gas, but increase .4% in 
the total absorved power. 
Key words Natural Gas, Refrigerated Absorption, Processing Unit 
Simulation, Efficiency of real stages, Absorption oil 
